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En la actualidad, existen centros de investigación y corporaciones licenciantes del proceso 
de producción de hidrógeno, que han generado una importante información técnica del 
proceso. Esto nos permite conocer al detalle, la química, termodinámica y cinética de las 
reacciones de Reformación con Vapor (Reforming with steam), que han sido objeto de una 
profunda investigación.  Además, la tecnología para incrementar la producción de hidrógeno 
conocida como Conversión de Vapor de Agua (WGS: Water Gas Shift), y la opción de 
purificación de hidrógeno. 
El presente proyecto de investigación tendrá como referencia el proceso de Reformación 
Catalítica con Vapor, del Licenciante Danés Haldor Topsoe, con amplia experiencia en la 
industria de la refinación de hidrocarburos y plantas químicas. Para nuestro objetivo, 
emplearemos cargas del proceso ya desulfuradas, de esta manera conseguir producir 
hidrógeno de calidad y cantidad suficiente que satisfaga las necesidades de una refinería.  
Mediante el software de diseño Aspen Hysys versión 8.6, realizaremos la caracterización de 
la carga de alimentación al proceso, se ajustarán los parámetros de diseño de la planta para 
producir 31.72MMSCFD de hidrógeno a máxima capacidad y se optimizará las condiciones 
de proceso al evaluar los casos de mínima capacidad de producción, a condiciones normales 
de operación y máxima capacidad.  
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At present, there are research centers and corporations licensors of the hydrogen production 
process, which have generated important technical information about the process. This 
allows us to know in detail, the chemistry, thermodynamics, kinetics and catalysis of the 
Reforming with steam reactions, which have been the object of a deep investigation. In 
addition, the technology to increase the production of hydrogen known as Water Vapor 
Conversion (WGS: Water Gas Shift) and the hydrogen purification option. 
 
The present research project will be based on the Steam Catalytic Reforming process by 
Danish Licensor Haldor Topsoe, with extensive experience in the refining industry of 
hydrocarbons and chemical plants. For our purpose, we will use process load already 
desulfurized, in this way to produce hydrogen of sufficient quality and quantity to satisfy the 
needs of a refinery. 
 
Using the design software Aspen Hysys version 8.6, we will characterize the load to the 
process, adjust the design parameters of the plant to produce 31.72MMSCFD of hydrogen at 
maximum capacity and optimization in the cases of operation of the Plant at minimum 
capacity of production, normal operating conditions and maximum capacity. 
 















Durante un largo tiempo en varios países del mundo, se dedicaron a desarrollar y obtener 
productos sin medir las consecuencias ambientales que innumerables procesos generan. Sin 
embargo, en las últimas décadas esto ha ido cambiando, cada vez ha aumentado la 
preocupación de desarrollar procesos que resulten menos contaminantes, y el Perú no podía 
ser ajeno a esta tendencia. 
En ese sentido, sabemos que el constante crecimiento económico mundial que sigue 
impulsando la demanda de combustibles, y en particular el diésel. El cual, se prevé que su 
consumo con baja emisión de azufre y de alta calidad crecerá a un ritmo más rápido en los 
próximos años. En consecuencia, nuestro país se encuentra en la necesidad de desarrollar 
nuevas tecnologías en la industria de la refinación de hidrocarburos.  
Por consiguiente, el presente proyecto de investigación tiene como objetivo conocer y 
comprender los fundamentos técnicos que involucran la tecnología de la producción de 
hidrógeno, que es el reactivo vital para obtener combustibles limpios y de esta manera 
cumplir con la nueva legislación de protección ambiental peruana. Seleccionando como 
ubicación la ciudad de Talara, debido a la obtención de nuestra materia prima por las 















JUSTIFICACIÓN E IMPORTANCIA  
Uno de los problemas que presentan actualmente las Refinerías en el Perú, es que en los 
combustibles obtenidos se encuentra un alto contenido de azufre, debido a que la tecnología 
es incipiente.  
En ese sentido, en julio del 2005 el DS – 025 – 2005 – EM, se aprueba el cronograma de 
Reducción Progresiva del Contenido de Azufre en el Combustible Diésel N° 1 y 2. Y se 
consolida con la ley Nº 28694 en marzo del 2006, la cual regula el contenido de azufre en el 
combustible diésel, y declara de interés nacional salvaguardar la calidad del aire y la salud 
pública. Además, a partir del 1 de enero de 2010, debió quedar prohibida la comercialización 
para el consumo interno de combustible diésel cuyo contenido de azufre sea superior a las 50 
ppm. Desde aquel entonces, han ocurrido modificaciones, pero el objetivo es el mismo.  
Este fue el motivo, por lo que PETROPERU en OPERACIONES TALARA, empezó a 
desarrollar un megaproyecto, es decir el Proyecto de Modernización de Refinería Talara 
(PMRT). El cual incluye una unidad de producción de hidrógeno, para abastecer sus 
requerimientos en la Unidades de Hidrotratamiento y Desulfurización. Por otro lado Repsol, 
en Refinería La Pampilla (RELAPASA), ya tiene en operación una planta de Hidrógeno para 
su unidad hidrotratadora de diésel.  
Por tal motivo, el presente proyecto de investigación es de alta importancia, ya que el 
hidrógeno permite obtener combustibles de mejor calidad. Siendo este el objetivo principal 
de las refinerías actuales, como respuesta a las exigencias de las normativas ambientales 














Diseñar y Simular una Planta de Producción de Hidrógeno. 
 
Objetivos Específicos:  
a) Establecer los criterios para el diseño y simulación de la planta de Hidrógeno. 
b) Caracterización de las corrientes de alimentación, para efectuar el diseño y simulación. 
c) Establecer los parámetros de las condiciones de operación para la planta de hidrógeno. 
d) Mediante el Software Aspen Hysys, realizar el diseño y simulación de la planta de 
hidrógeno. 
e) Optimizar la planta de producción de hidrógeno, mediante el uso del software de diseño 
Aspen Hysys.  
 
HIPOTESIS  
“Mediante el diseño y simulación se establecerá las mejores condiciones para asegurar el 












DEDICATORIA …………………………………………………………….......... pág. vi 
AGRADECIMIENTO ……………………………………………………............ pág. vii 
RESUMEN ………………………………………………………………...…..... pág. viii 
ABSTRACT …………………………………………………………...…….......... pág. ix 
INTRODUCCION …………………………………………………………....….... pág. x 
JUSTIFICACION E IMPORTANCIA ……………………………………..…….. pág. xi 
OBJETIVOS GENERALES ..……………………………………………............. pág. xii 
OBJETIVOS ESPECIFICOS ……………………………………………….......... pág. xii 
HIPOTESIS …………………………………………………………...…...…....... pág. xii 
INDICE GENERAL …………………………………………………………........... pág. 13 
INDICE DE TABLAS …………………………………………………………........ pág. 19 
INDICE DE FIGURAS ……………………………………………………….......... pág. 21 
 
CAPITULO I: IMPORTANCIA DEL HIDROGENO .………………………. pág. 23 
1.1 HIDRÓGENO ………………………………………………………………… pág. 23 
1.1.1 Propiedades Físicas …………………………………………………. pág. 23 
1.1.2 Propiedades Químicas ………………………………………………. pág. 25  
  1.1.2.1 Estabilidad ………...………………………………………. pág. 25 
1.1.3 Efectos a la Salud …………………………………………………… pág. 26 
1.1.4 Efectos Ambientales ………………………………………………... pág. 26 
1.1.5 Almacenamiento y Transporte ………...……………………………. pág. 27 





1.2 FUENTES DE PRODUCCIÓN DE HIDROGENO ………………….…...….. pág. 27 
1.2.1 A partir de Combustibles Fósiles ………………………………….... pág. 28 
1.2.1.1 De hidrocarburos gaseosos ……..………....………………. pág. 29 
1.2.1.2 De hidrocarburos líquidos .……………………………..…. pág. 29 
1.2.1.3 De carbón ………………………………………………..... pág. 29 
           1.2.2 De la Biomasa …………....………………………………………...... pág. 30 
1.2.3 Del Agua …………....………………………………………............. pág. 30 
1.2.4 Tecnologías en Investigación o Desarrollo .………………………… pág. 30 
1.2.4.1 Pila de combustible inversa  .………………………….…... pág. 30 
1.2.4.2 Producción biológica .…………………………...……....… pág. 31 
1.2.4.3 Ciclos termoquímicos .…………………………………...... pág. 31 
1.3 APLICACIONES DEL HIDRÓGENO .………………………………....…… pág. 32  
1.3.1 En Refinación .………………………………...…………………..… pág. 32  
1.3.2 En Petroquímica .………………………………...………………..… pág. 33  
1.3.3 En Celdas de Combustible .……………………………….......…….. pág. 33  
 
CAPITULO II: TECNOLOGIAS DEL PROCESO DE PRODUCCION  DEL 
HIDROGENO .……………………………..…………………………......….….. pág. 35 
2.1 PROCESOS QUE REQUIEREN HIDROGENO .…………………......……... pág. 35 
 2.1.1 Hidrotratamiento ………………………………....................……..... pág. 35 
 2.1.2 Hidrocraqueo .……………………………….......………...……….... pág. 35 
2.2 PROCESOS INDUSTRIALES EN LA PRODUCCIÓN DE H2 .….………… pág. 36 
2.2.1 Proceso de Oxidación Parcial .…………………………….…........... pág. 36 
2.2.1.1 Química …….…….……………………………...........…... pág. 37 
2.2.1.2 Descripción del proceso .………………………….…......... pág. 37 
xv 
 
2.2.2 Reformado con Vapor (Steam Reforming) .…………………...….… pág. 38 
2.2.2.1 Química .……………………………………………..…..... pág. 38 
2.2.2.2 Descripción del proceso .……………...……………..…..... pág. 39 
2.2.3 Proceso Auto térmico .………………………………...……….….... pág. 40 
2.2.3.1 Química .…….………………….....................……….….... pág. 40 
2.2.3.2 Descripción del proceso .…….……………....……….….... pág. 41 
2.3 TECNOLOGÍAS ASOCIADAS A LA PRODUCCIÓN DE HIDROGENO ... pág. 41  
2.3.1 Tecnología Hidrógeno – Linde .…….……………................….….... pág. 41 
2.3.2 Tecnología Hidrógeno – Uhde  GmbH .…….………………….….... pág. 43 
2.3.3 Tecnología Hidrógeno, HTCR Based – Haldor Topsoe A/S .……..... pág. 44 
2.3.4 Tecnología de Reformación con Vapor – Foster Wheeler .…….….... pág. 45 
2.3.5 Tecnología de Reformación de metano con vapor (SMR, Steam  Metane                   
Reforming) – Haldor Topsoe A/S .…….……………....……….…............. pág. 46 
2.4 EVALUACIÓN TÉCNICA .…….……………....……….…............................ pág. 47 
2.4.1 Diseño del reformador .…….……………....……….…..................... pág. 47 
  2.4.1.1 Pared de terraza .…….……………....……….…................. pág. 47 
2.4.1.2 Fuego de lado ……...…….…………….....……….…......... pág. 48 
  2.4.1.3 Fuego Hacia Abajo .…….……………....….…….…........... pág. 48 
  2.4.1.4 Cilíndrico .…….……………....……….…........................... pág. 48 
2.4.2 Características de las Operaciones en Planta .…….……….……....... pág. 49 
2.4.2.1 Carga de catalizador .…….……………………….….......... pág. 49 
 
2.4.2.2 Medición de la Temperatura en los tubos del Catalizador ... pág. 49 





2.4.3 Aumento en la Producción del Hidrógeno .…….…………………… pág. 50 
2.4.3.1 Conversión a alta temperatura .…….…………………….... pág. 50 
2.4.3.2 Conversión a baja temperatura .…….……………………... pág. 50 
2.4.4 Purificación del Hidrógeno .…….…………………………………... pág. 51 
2.4.4.1 Absorción en Húmedo .…….………………………...…… pág. 52 
2.4.4.2 Unidad PSA .……………………....…………………….... pág. 52 
2.4.4.3 Membranas .…….……………………………………….... pág. 53 
2.4.4.4 Separación criogénica .…….…………………………........ pág. 53 
2.5 SELECCIÓN DE LA TECNOLOGÍA DE PRODUCCIÓN      
DE HIDRÓGENO …………………………………………………………….….. pág. 54 
 
CAPITULO III: PROCESO SELECCIONADO DE REFORMACION   
CATALITICA CON VAPOR .……………..………………………………….... pág. 55 
3.1 MATERIA PRIMA .…….………………………….......................................... pág. 57 
3.1.1 Reformación con Vapor del Gas Natural .………………………....... pág. 57 
3.1.1.1 Química .…….………………...……...………………........ pág. 57 
3.1.1.2 Termodinámica .…….………………...……...………........ pág. 58 
3.1.1.3 Mecanismo .…….…………………...…….......................... pág. 60 
3.1.1.4 Cinética ……………....…….…………………………........ pág. 61 
3.1.2 Reformación con Vapor de Hidrocarburos de C2 – C4 .…….……….. pág. 66 
3.1.2.1 Química y termodinámica .…….………………………...... pág. 66 
3.1.3 Reformación de Hidrocarburos Líquidos con Vapor .…….………... .pág. 67 
3.1.3.1 Química .…….………………………….............................. pág. 68 
 3.1.4 Gas de Refinería .…….…………………………................................ pág. 72 
3.1.5 Pre reformación .…….…………………………................................. pág. 73  
3.1.6 Formación de Carbono y Desactivación del Catalizador .…….…...... pág. 75 
xvii 
 
 3.2 TECNOLOGIA DE REFORMACION .…….…………………………........... pág. 77 
3.3 TECNOLOGIA DE CONVERSION DEL VAPOR DE AGUA .…….…….... pág. 78 
3.3.1 Consideraciones Termodinámicas .…….………………………….... pág. 78 
3.3.2 Procesos Industriales y Catalizadores .…….……………………....... pág. 79 
3.3.3 Mecanismo de reacción y cinética .…….………………………….... pág. 80 
3.3.4 Mejoramiento de la Catálisis .…….……………………………........ pág. 80 
3.4 TECNOLOGIA DE ADSORCION POR VARIACION DE PRESION .......... pág. 81 
3.4.1 Capacidad de Adsorción Según los Contaminantes ........................... pág. 85 
3.4.1.1 Proceso de Purificación solo para H2  ................................. pág. 85 
3.4.1.2. Adsorbentes para eliminar CO2 ........................................... pág. 86 
3.4.1.3 Adsorbentes para eliminar  CO y N2 diluido ....................... pág. 89 
3.4.1.4 Adsorbentes para la remoción de CH4 ................................. pág. 90  
3.4.1.5 Adsorbentes para la remoción de hidrocarburos de C1 - C4. pág. 90 
3.4.2 Rentabilidad del Proceso PSA ............................................................ pág. 93 
3.4.3 El Diseño de La Ingeniería del Proceso .............................................  pág. 94 
 
CAPITULO IV: DISEÑO DEL PROCESO ........................................................ pág.96 
4.1 GESTIÓN DEL HIDROGENO ......................................................................... pág.96 
4.2 BASES DE DISEÑO ......................................................................................... pág.96 
 
4.3 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO ...................................................................... pág.97 
 4.3.1 Reformador Convectivo Topsoe .......................................................... pág.97 
 4.3.2 Conversión Shift de Temperatura ........................................................ pág.98 





4.4 BALANCE DE MATERIA ............................................................................... pág.99 
4.4.1 Balance en el Reactor de Reformación de Metano con Vapor …….... pág.99 
4.4.2 Balance en el Reactor de Desplazamiento de Vapor de Agua …….. pág.104 
4.4.3 Balance en el Separador PHP-D-002 …………………….........…... pág.106 
4.4.4 Balance en la Unidad PSA ……………………………………….... pág.106 
4.4.5 Balance del combustible – aire en el Reactor PHP-HR-001 ……..... pág.107 
4.5 DIAGRAMA DE BLOQUES ….…………………………………………..... pág.115 
4.6 DISEÑO DE EQUIPOS ……………………………………………………... pág.116 
4.6.1 Listado de Equipos ………………………………………….….… pág.117 
4.6.2 Código de Equipos ………………………………………….….… pág.117 
4.6.3 Data sheet de los Equipos …………………….………………..… pág.117 
 
CAPITULO V: SIMULACIÓN EN SOFTWARE DE          
INGENIERÍA Y DISEÑO…………………………………………………….... pág.118 
5.1 CARACTERIZACIÓN DE LA COMPOSICIÓN DE LA CARGA ……….... pág.118 
5.2 EVALUACIÓN DE CASOS ………………………………………………… pág.118 
5.2.1 Condiciones de Operación …………………………………………. pág.119 
5.2.2 Flujos de Operación ………………………………………………... pág.120 
5.2.3 Unidad de Adsorción por Variación de Presión (PSA) ………….… pág.121 
5.3 ANÁLISIS DE RESULTADOS DE LA SIMULACIÓN …………...…….… pág.121 
 
CONCLUSIONES ……………………………………………………………….. pág.122 
RECOMENDACIONES ..……………………………………………………...... pág.123 
BIBLIOGRAFIA ………………………………………………………..……...... pág.124 
ANEXOS …………………………………………………………...…………..... pág.126 
xix 
 
INDICE DE TABLAS 
Tabla 1.1: Propiedades físicas del hidrógeno ……………………………....…...… pág.24  
Tabla 1.2: Solubilidad del Hidrógeno en agua ………..………………...….……... pág.24 
Tabla 1.3: Compresibilidad del hidrógeno ……………………………...….……... pág.24 
Tabla 1.4: Propiedades de los Isotopos del hidrógeno ……………………………. pág.25 
Tabla 1.5 Informe sobre Riesgo para la Salud ……………………………………. pág.26 
Tabla 2.1: Común composición del gas de síntesis por el proceso de oxidación         
parcial ……………………………………………................................................... pág.37 
Tabla 2.2: Composición del Gas de Síntesis por reformación con vapor        
a partir de Varias Cargas………………………………………………………....... pág.40 
Tabla 3.1: Densidad de Energía y relación de Hidrógeno / Carbono (H/C) …........ pág.55  
Tabla 3.2: Datos termodinámicos en la reacción de reformación     
del metano con vapor ………………………………………...………………….... pág.58 
Tabla 3.3: Constantes de velocidad en las reacciones de SMR y WGS ……....….. pág.63 
Tabla 3.4: Parámetros cinéticos en la SMR sobre catalizadores soportadas              
con base de Ni, Pt e Ir …………………………………………………….….….... pág.64 
Tabla 3.5: Ecuaciones cinéticas seleccionadas en la reformación de            
hidrocarburos con vapor ……………………………………………………….…. pág.65 
Tabla 3.6: Composición típica de gasolina, diesel y jet fuel ……………………... pág.68 
Tabla 3.7: Composición típica del gas de refinería ……………………………….. pág.70 
Tabla 3.8: Selectividades de la ley de Henry sobre carbono BPL y     
zeolita 5A a 30°C……………………………………………….………………..... pág.87 
Tabla 3.9: Capacidad de trabajo y calor de adsorción del CO2 …………………... pág.88 
Tabla 4.1: Resumen del listado de equipos …………………………...…………. pág.117 
Tabla 4.2: Códigos de los Equipos ………………………………………………. pág.117 
Tabla 5.1: Composición de la materia prima ……………………………………. pág.118  
Tabla 5.2: Corrientes de Proceso Entrantes ……………………………………... pág.119 
xx 
 
Tabla 5.3: Corrientes de Proceso Salientes ……………………………………… pág.119 
Tabla 5.4: Flujos de las Corrientes Entrantes …………………………………..... pág.120 
Tabla 5.5: Flujos de las Corrientes Salientes …………………………………..... pág.120 
Tabla 5.6: Corrientes de proceso de la unidad PSA ……………………………... pág.121 




















INDICE DE FIGURAS 
Figura 1.1: Opciones Tecnológicas para la producción de H2 ……………………..... pág.28 
Figura 1.2: Usos Principales del Hidrógeno ………………………………………. pág.32 
Figura 1.3: Energía de los Combustibles por unidad de volumen y masa ……....... pág.34 
Figura 2.1: Tecnología Hidrógeno – Linde ……………………………………….. pág.42 
Figura 2.2: Tecnología Hidrógeno – Uhde  GmbH ……………………………...... pág.43  
Figura 2.3: Tecnología Hidrógeno, HTCR Based – Haldor Topsoe A/S ………..... pág.44 
Figura 2.4: Tecnología de Reformación con Vapor – Foster Wheeler …………… pág.45 
Figura 2.5 Tecnología de Reformación de metano con vapor – Haldor         
Topsoe A/S ………………………………………………………………………... pág.46 
Figura 3.1: Variación de ∆G en función de la temperatura ………………………. pág. 59 
Figura 3.2: Las conversiones de equilibrio del metano a diferentes temperaturas ... pág.59 
Figura 3.3: Diagrama de energía potencial en la reformación de metano con            
vapor sobre superficies de Ni (211) y Ni (111) ………………………………........ pág.61 
Figura 3.4: Secuencia de pasos elementales involucrados en las reacciones     
de reformación de CH4 y WGS sobre catalizadores con base de Ni. Adaptado    
por Wei and Iglesia ……………………………………………………………...… pág.63 
Figura 3.5: Efectos de la temperatura en la composición de equilibrio      
en la reformación con vapor de Hexadecano, a S/C = 2.5 y 1atm de presión ….…. pág.70 
Figura 3.6: Efectos de la razón S/C sobre la composición de equilibrio      
en la reformación con vapor de n – Hexadecano a 800°C y 1 atm de presión …..... pág.70 
Figura 3.7: Efectos de la composición sobre la composición de equilibrio     
en la reformación de n –Hexadecano con vapor, a 800°C y S/C = 2.5 ………….... pág.71 
Figura 3.8: Mínimas relaciones termodinámicas S/C son necesarias para        
prevenir la formación de carbono en reformación con vapor de metano,      
jet fuel, gasolina y diésel ………………………………………………………...... pág.76 
xxii 
 
Figura 3.9: Se observa el efecto de la cantidad de depósitos de carbono               
que permite la superficie del catalizador Ni – Au, durante la reformación con           
vapor de n – butano ……………………………………………………………….. pág.77   
Figura 3.10: Variación de la constante de equilibrio según las temperaturas …….. pág.79 
Figura 3.11: Ruta de reformación convencional del metano de vapor           
(SMR) para la producción del hidrógeno ………………………………..………... pág.82 
Figura 3.12: Isotermas de adsorción de CO2, CH4, N2 sobre carbón              
BPL a 30°C ………………………………………………………………….…..... pág. 86  
Figura 3.13: Isotermas de adsorción de CO2, CO, CH4, N2 sobre          
zeolita 5A a 30°C …………………………………………………………...…….. pág.87  
Figura 3.14: Características curvas de desorción en equilibrio controlado      
de CO2 por purga de H2 ………………………………………………………..….. pág.88 
Figura 3.15: Curva característica de desorción en equilibrio controlado de     
N2 y CO por purga de H2 ……………………………………………………....….. pág.89 
Figura 3.16: Las isotermas de adsorción de C4H10, C3H8, C2H6, CH4 y H2           
sobre carbono BPL a 30°C ……………………………………...……………….... pág.91 
Figura 3.17: Las isotermas de adsorción de C4H10, C3H8, C2H6, CH4 y H2            
sobre gel de sílice sorción de H 30° …………………………………….……….... pág.91 
Figura 3.18: Características de la desorción controlada por el equilibrio      
de la purga de C3H8 por H2 C ..……………………………………………….….... pág.92 
Figura 3.19: Comparación de modelos de cálculos de pureza y recuperación de    
H2 con datos experimentales para dos procesos de PSA H2: (a) Alimentación ROG      
y (b) Alimentación SMROG ……………………….…........................................... pág.95 
Figura 4.1: Diagrama de Bloques de la planta de hidrógeno ………………….… pág.115 





CAPITULO I: IMPORTANCIA DEL HIDROGENO 
Desde hace varias décadas el hidrógeno es materia prima importante en distintas plantas químicas del 
mundo. Además, es el reactivo vital para reducir la concentración de azufre en los combustibles, de 
esta manera cumplir con la legislación ambiental nacional e internacional.   
Por tal motivo, radica la importancia de conocer las propiedades principales del hidrógeno, así como 
las posibles consecuencias a la salud y al medio ambiente, que implica su uso.   
1.1 HIDROGENO  
El hidrógeno es el elemento más abundante del universo. Luego del oxígeno y el silicio, es el más 
abundante en la tierra.  
El hidrógeno ha sido objeto de una profunda investigación debido a la sencillez de su estructura 
atómica, por lo que se le atribuye una gran importancia en la teoría atómica y del enlace. Está presente 
en 11.19% (peso), y es fundamental en los ácidos, hidrocarburos, en varios compuestos orgánicos 
(alcoholes, éteres, azucares, almidón y celulosa), materia vegetal y en animales.  
Además, se encuentra en el sol, en muchas estrellas, en nebulosas y en la atmosfera (a menos de 
1ppm, gracias a los gases volcánicos, gases naturales y putrefacción de materias orgánicas). Sabemos 
que la pérdida parcial de hidrógeno de la Tierra durante la formación del planeta refleja su volatilidad. 
1.1.1 Propiedades Físicas 
El hidrógeno es un gas incoloro, inodoro y moderadamente soluble en todos los disolventes a 298 K 
de temperatura y 1 bar de presión.  
Su forma estable es el dihidrógeno (H2), llamado como hidrógeno. Posee pocos electrones por lo que 
existen débiles fuerzas de Van der Waals, por ello el punto de ebullición, entalpia de ebullición, punto 
de fusión y entalpia de fusión son valores muy bajos.    
A continuación, algunos datos importantes sobre las propiedades del hidrógeno, su solubilidad en 












Tabla 1.1: Propiedades físicas del hidrógeno. 
 
 
Tabla 1.2: Solubilidad del 




Punto de fusión, ºC -259,2
Punto de ebullición, ºC -252,76
Densidad del gas a 0 ºC y 1 bar, kg/m
3 0,08988
Densidad del líquido a -253 ºC, kg/m
3 70,8
Densidad del sólido a -262 ºC, kg/m
3 80,7
Peso específico del gas (con aire:1,00) 0,0695
Viscosidad a 15 ºC y 1 bar, mPa.s 0,0087
Cp en un rango de 0 a -200 ºC, J/g 14,4
Cv en un rango de 0 a -200 ºC, J/g 10,3
Calor latente de fusión a -259 ºC, J/g 448
Temperatura crítica, ºC -240
Presión crítica, bar 12,8
Densidad crítica, kg/m
3 31,2
Calor bruto de combustión, cal/gramo 33 940
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1.1.2 Propiedades Químicas  
En este elemento pueden existir en equilibrio termodinámico el orto hidrógeno y para hidrógeno, cuya 
composición depende de la temperatura. Si tenemos 75% de orto hidrógeno y 25% de para hidrógeno, 
a temperatura ambiente, obtenemos lo que se conoce como hidrógeno.     
Según su estructura se conocen dos isotopos del hidrógeno: el Deuterio o hidrógeno pesado (D ó H2) 
de masa dos y el tritio de masa tres. A continuación se compara las propiedades físicas del D2, HD y 
H2.  
Tabla 1.4: Propiedades de los isotopos del hidrógeno.  
 
 
1.1.2.1 Estabilidad  
Muchas propiedades químicas de los compuestos del hidrógeno se explican en la tabla periódica, a 
través de su estabilidad termodinámica y los enlaces polares E-H. Para los compuestos de hidrógeno 
tener una energía de Gibbs negativa, es la ruta de formación ideal. De lo contrario, será inestable 
termodinámicamente, en este caso se debe establecer una ruta alterna que sea favorecida 
termodinámicamente.  
Las energías estándar de Gibbs presentan variaciones conocidas de estabilidad, en los hidruros del 
bloque s y p. Excepto el BeH2, que no tenemos datos de calidad. Con los elementos del bloque s son 
termodinámicamente estables a temperatura ambiente, es decir son exergónicos (Δt G
θ < 0). En el 
grupo 13 solo es exergonico el AlH3, los demás son impredecibles.  
En el bloque p los primeros miembros (CH4, NH3, H2O y HF) son exergónicos, sin embargo se reduce 






Propiedad D2 HD H2
Punto de Fusión (°C) -254.35 -256.4 -259.05
Punto de Ebullición (°C) -250.4 --- -252.62
Calor de Fusión (cal/mol) 47 37 28
Calor de vaporización a 194.5 mmHg 
(cal/mol)
302.3 263 219.7
Calor de sublimación a -273 °C (cal/mol) 274 228 183.4
Presión en el punto triple (mmHg) 128.5 95 53.8
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1.1.3 Efectos a la Salud 
El hidrógeno puede ser absorbido por el cuerpo principalmente por inhalación. En el siguiente cuadro 
se mencionan algunos riesgos para la salud importantes.  
Tabla 1.5: Informe sobre Riesgo para la Salud. 
 
 
1.1.4 Efectos Ambientales 
Este apartado es esencial para cualquier proceso, en ese sentido describiremos lo más importante de 
la hoja de datos de seguridad del hidrógeno (Material safety data sheet, MSDS). 
A. Estabilidad Ambiental: Cualquier efecto en animales será debido a los ambientes decientes de 
oxígeno. No se anticipa que tenga efectos adversos sobre las plantas, aparte de la helada producida 
en presencia de los gases de expansión rápida.  
B. Procedimientos en caso de derrames o pérdidas: Al darse el caso de que se produzcan derrames o 
pérdidas, se debe tomar las siguientes medidas: 
1. Evacuar al personal que se encuentre dentro del área afectada.  
2. Utilizar equipos de protección adecuados. 
3. Si la pérdida se produjera en el equipo del usuario, se deberá efectuar el purgado de las líneas 
con un gas inerte, antes de intentar reparaciones.  
4. Si la pérdida se encontrara en la válvula del conteiner o del cilindro, contactar al proveedor.   
 
C. Información de Riesgos de Fuego y Explosión: Es importante conocer del hidrógeno; 
 La Temperatura de Auto Ignición: 1058 °F  
 El Límite de Inflamabilidad; LEL: 4 y UEL: 74.5  
 La Clasificación Eléctrica: Clase 1, Grupo B  
 Medio de Extinción: Dióxido de carbono, polvo químico y agua.  
Tratamiento de Primeros 
Auxilios - Recomendados en 
caso de Inhalación (En todos los 
casos es importante el retiro 
inmediato). 
Si la persona esta consciente, deberá ser trasladada fuera del área 
contaminada para inhalar aire freso. De lo contrario, además se tiene 
que brindar ayuda respiratoria y suplemento de oxígeno. El tratamiento 
porsterior será de soporte y continuara según los síntomas. 
Concentración máxima 
permisible ponderada en el 
tiempo
El hidrógeno es inactivo biológicamente y principalmente no tóxico. No 
esta listado en el AIRC (International Agency for Research on Cancer) 
o por OSHA (Occupational Safety & Health Administration) como 
carcinogénico o potencial carcinogénico. 
Caracteríticas Toxicas 
El hidrógeno esta definido como un asfixiante simple. El contenido 
mínimo de oxígeno debe ser del 18% molar, a presión atmosférica 
normal equivalente a una presión parcial de oxígeno mayor a 2.64 Psi. 
Síntomas de Exposición
Altas concentraciones de hidrógeno de modo tal que impidan un 
adecuado suministro de oxígeno a los pulmones causa mareos, 
respiración profunda debido a la falta de aire, posibles náuseas y 
eventual pérdida de conocimientos. 
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 Procedimientos Especiales para Combatir el Fuego: Si es posible, detenga el flujo de metano. 
Emplee niebla de agua para enfriar los cilindros que se encuentren en las proximidades. El 
hidrógeno quema con una llama casi invisible de radiación térmica relativamente baja. 
 Riesgos Inusuales de Fuego y Explosión: El hidrógeno es muy liviano y se difunde muy 
rápidamente en el aire. Si al extinguirse la llama, el flujo de gas continúa, aumentar la 
ventilación para prevenir el peligro de la explosión, particularmente en las partes superiores 
de los edificios o cobertizos donde el gas podría acumularse.   
         
1.1.5 Almacenamiento y Transporte 
En las refinerías o plantas químicas, se utiliza el hidrógeno in situ, y su transporte es a través de 
tuberías. No obstante, al realizar mantenimientos en la planta de hidrógeno, se deberá optar por su 
almacenamiento para no desabastecer los procesos que requieren hidrógeno.   
Sabemos que a presión atmosférica se cumple: 1gr H2 (g) = 0.39 𝑝𝑖𝑒𝑠3. Entonces, debemos presurizar 
a varios cientos de atmosferas y almacenar en un recipiente de alta presión.  
Para su almacenamiento en fase líquida, necesitamos temperaturas criogénicas. Sin embargo, no se 
recomienda cuando el hidrógeno es de uso diario. Por ello en la actualidad se viene desarrollando el 
almacenamiento del hidrogeno en forma de hidruros, tecnología que se encuentra en fase de 
investigación y desarrollo.  
1.1.5.1 Almacenamiento en fase gaseosa 
El hidrógeno es un producto y se aplica en fase gaseosa, entonces de forma sencilla se podría 
almacenar a alta presión (mayor a 2900psia), para ello necesitamos depósitos pesados y voluminosos. 
Lo cual no es beneficioso del punto de vista económico y por su baja densidad, si la aplicación del 
hidrógeno es como combustible.  
1.2 FUENTES DE PRODUCCIÓN DE H IDROGENO  
Como se mencionó, al hidrógeno no lo encontramos como molécula de H2 (g) en cantidades 
importantes. Sin embargo, sucede lo contrario en los compuestos de hidrógeno, donde se necesita una 
cantidad de energía para su separación y posterior aplicación. Esta energía puede ser de origen 
químico, térmico y eléctrico.   
El proceso de producción de hidrógeno genera el conocido gas de síntesis, mezcla de CO(g) e H2(g), 
cuya relación depende del tipo de energía y la tecnología de conversión. Además, el H2(g) y gas de 
síntesis, pueden ser obtenidos por procesos catalíticos de hidrocarburos, alcoholes y biocombustibles.  
Las tecnologías de conversión más conocidas son: Reformación (hidrocarburos, aceites y alcoholes), 
Gasificación y Pirolisis (biomasa / Carbono). Y cuando la fuente es el agua, donde encontramos la 
mayor cantidad de H2 (g) atómico, mediante: la electrólisis, energía de luz solar, energía eólica, energía 
hidroeléctrica, ciclos termodinámicos, utilizando energía nuclear o foto catalizadora. Estos procesos 
alternativos necesitan una mayor investigación, para llegar a ser no solo amigables con el medio 
ambiente sino también competitivos y económicos.  
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Los factores más importantes para la elección del proceso son: Economía del proceso, eficiencia del 
catalizador, escala de producción, pureza del hidrógeno, costos de carga de alimentación, y etapas del 
proceso para su uso como fuente de energía.    
Son los combustibles fósiles, los más utilizados como fuente y energía para la producción de 
hidrógeno. Debido a que brindan una mayor economía al proceso (de los próximos 10 años) y quizá 
seguirá la tendencia en los siguientes 10 a 40 años.  
 
 
    









Figura 1.1: Opciones Tecnológicas para la producción de Hidrógeno. 
 
Entonces, podemos agrupar las fuentes de producción de hidrógeno en:   
 Combustibles fósiles: Gas Natural, petróleo y carbono.     
 Electrolisis del agua: Consistente en liberación de hidrogeno y el oxígeno mediante la 
utilización de electricidad.  
 Fuentes alternativas: biomasa, biogás y materiales de desecho.  
1.2.1 A partir de Combustibles Fósiles   
En la actualidad, representa el mayor desarrollo en tecnología para la producción de hidrógeno 
considerando sus tres estados (sólido, líquido y gaseoso) y su composición. Debido a innumerables 
investigaciones en aislar el hidrógeno y eliminar contaminantes presentes. Seleccionando fuentes de 
producción de hidrógeno como el carbón, la gasolina, el metanol, gas natural y otros hidrocarburos 
disponibles.  
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Después del tratado de Kyoto, se incrementó la tendencia en reducir al mínimo la relación 
carbono/hidrógeno (C/H). Por ello, la reacción de desplazamiento de vapor de agua, en la cual se 
genera un mol de hidrógeno adicional por cada mol de monóxido de carbono (según condiciones de 
reacción) y la etapa de purificación de hidrógeno, son el fundamento para la producción de hidrógeno.  
1.2.1.1 De Hidrocarburos Gaseosos  
Son la materia prima de mayor uso en el mundo, que incluye: Gas Natural, GLP (Gas Licuado de 
Petróleo) y gas de refinería (en ocasiones). 
Gas Natural: El componente principal es el metano, y es la fuente que más se utiliza en el mundo en 
la producción de hidrógeno. Según su lugar de procedencia tiene constituyentes menos contaminantes 
como el dióxido de carbono y componentes azufrados.      
Gas Licuado de Petróleo (GLP): Presenta mayor cantidad de propano y butano, y su empleo se 
incrementa en procesos de carga de alimentación flexibles en todos los procesos de obtención de 
hidrógeno.      
La reformación catalítica del vapor de gas natural, a través de óptimas condiciones de proceso, es el 
proceso principal de producción de hidrógeno.  
1.2.1.2 De Hidrocarburos Líquidos 
Son compuestos de hidrocarburos de mayor complejidad, sin embargo, contienen una fuente 
importante de hidrógeno. Los hidrocarburos líquidos más utilizados son: Nafta, Jet Fuel, Diésel y 
asfaltos. Su elección depende de su disponibilidad y costo de obtención.    
El proceso que más se utiliza es el proceso de oxidación parcial, el cual nos permite el uso de cargas 
de alimentaciones livianas (como la nafta) y pesadas (como los residuales). Lo cual implica cambios 
en los diseños y operación de quemadores.  
Es la nafta, quien tiene una tecnología de proceso más desarrollada, la cual nos permite generar 
mayores relaciones de vapor/carbono (Steam/Carbono, S/C) y una disminución en la concentración 
de contaminantes.   
1.2.1.3 De Carbón  
Representa una opción a futuro cuando disminuya las reservas de hidrocarburos gaseosos y líquidos, 
debido a que en la actualidad desde el punto de vista económico no es competitivo.  
Es el proceso de oxidación parcial cual ha generado mayor experiencia, donde previamente se tritura 
el carbón en un polvo fino y se mezcla con agua. Además, en la industria se emplea coque como 
agente reductor en reacciones de vapor de agua, luego se desarrolla la reacción de desplazamiento.  
 
 
1.2.2 De la Biomasa  
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Se sabe que sólo una porción de la biomasa se puede utilizar en procesos industriales, sin embargo, 
es una opción a tener presente. Siendo un gran problema la purificación de los gases emergentes, ya 
que la biomasa de origen vegetal se puede usar directamente en la combustión, generando 
contaminación atmosférica, emisión de dióxido de carbono, erosión y desertificación (de tener origen 
en la tala de árboles se debe implementar una adecuada planificación forestal).    
Además, los desechos orgánicos se pueden transformar en combustibles de mayor energía mediante 
la fermentación anaeróbica (biogás: 70% de metano aproximadamente) o gasificación posterior y 
conversión de hidrógeno.   
1.2.3 Del Agua   
Tiene el fundamento de hacer transitar una corriente eléctrica en el agua y es dentro de la celda 
electrolítica donde se produce la siguiente reacción:  
   2 H2O (l)       2 H2 (g) (cátodo) + O2 (g) (ánodo) 
Es habitual que el gas que sale de la celda tenga la composición de 99.7% H2 (g) y 0.3% O2 (g) a 1psi 
de presión. Este flujo pasa a la etapa de remoción de O2 (g), donde es posible obtener hidrógeno al 
100% de pureza. Para separar el hidrógeno del oxígeno a 25°C y 1atm se necesita 1.24V, siendo la 
cantidad mínima de energía eléctrica que se necesita 65.3Kwh para 1mol de agua, entonces 1m3 de 
hidrógeno requiere aproximadamente de 4.8 Kwh.    
Si la electricidad que se consume tiene origen renovable no genera emisiones a la atmosfera, sin 
embargo, este gasto energético es la causa por la cual este proceso no es competitivo desde el punto 
de vista económico, además de la elección de la celda (por posibles gastos de mantenimiento).    
1.2.4 Tecnologías en Investigación o Desarrollo 
A pesar que en la actualidad no son económicamente factibles, se espera que en los próximos años 
las siguientes tecnologías se han una alternativa importante.  
1.2.4.1 Pila de Combustible Inversa 
Su principio es la reacción reversible del electrolisis del agua, al utilizar un potencial en sentido 
inverso y voltaje superior al que requiere la reacción de formación del agua.  
Tiene el beneficio de poder emplear mayores densidades de corriente (según la superficie de los 
electrodos) y utilizar membranas de menor espesor (0.25 mm), lo que resulta en la reducción del 




1.2.4.2 Producción Biológica 
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A través de la biotecnología existen tres formas de producir hidrógeno, según la presencia o no de la 
radiación luminosa. Las cuales son:  
a. Fotolisis directa del Agua: Existen microorganismos con la capacidad de adherir electrones 
a los protones del agua, generando hidrógeno, utilizando la radiación luminosa como energía 
del proceso.  
 
b. Foto descomposición microbiana de la materia orgánica: Consiste en alcanzar un mayor 
grado de descomposición que las fermentaciones conocidas. Algunos microorganismos 
convierten hidratos en dióxido de carbono e hidrógeno, en presencia de radiación solar.    
 
c.  Fermentación Anaeróbica: Tiene como últimos productos al metano e hidrógeno en 
equilibrio. Actualmente, se está investigando como favorecer la formación de hidrógeno en 
lugar de metano.    
 
 
1.2.4.3 Ciclos termoquímicos 
Se trata de ciclos termodinámicos de hidrolisis, se realiza en dos etapas utilizando la energía solar 
para obtener hidrógeno.  
a. Proceso endotérmico; se refiere a la disociación térmica del ZnO(s) en Zn(g) y O2 (g) a 2300K, 
empleando energía solar.  
b. Proceso Exotérmico; involucra la hidrólisis por Zn(l) a 700 K para producir H2(g) y ZnO(s). 
Siendo el ZnO(s) quien se separa en forma natural y se recircula a la primera etapa. Además, 











1.3 APLICACIONES DEL HIDRÓGENO 
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En la actualidad el 95% del hidrógeno producido se emplea en las refinerías de petróleo y, en las 
plantas químicas de metanol y amoniaco. Se encuentra en equilibrio y es conocido como “hidrógeno 
comercial".  
Los campos de aplicación más importantes del hidrógeno comercial son: en la comida, la electrónica, 
químicos, refinación de metales, industrias petroquímicas y como combustible limpio (tecnología en 
desarrollo). Además, es común que el hidrógeno producido se utilice como materia prima en procesos 
como:  










Figura 1.2: Usos Principales del Hidrógeno. 
 
Durante mucho tiempo el principal empleo del hidrógeno ha sido el amoniaco sintético. Sin embargo, 
como las regulaciones ambientales se han vuelto más estrictas en los procesos de refinación, en los 
cuales el hidrógeno realiza un papel esencial.  
Además, al tener una elevada entalpia de combustión (aproximadamente el triple de un hidrocarburo 
líquido), convierte al hidrógeno en una alternativa importante como combustible en cohetes de gran 
tamaño.  
1.3.1 En Refinación  
El hidrógeno es el reactivo vital en los procesos de hidrotratamiento e hidrocraqueo, con el propósito 
obtener moléculas pequeñas a partir de moléculas grandes, así incrementar la relación H/C 
(hidrógeno/carbono) y disminuir considerablemente la concentración de azufre y nitrógeno. Estos 
procesos necesitan elevadas condiciones de operación (temperatura y presión), de esta manera las 
oleofinas se saturan, después sucede la desulfurización y por último se desnitrogena la carga.  
La relación H/C aumentará según la mayor cantidad de hidrógeno que se adhiera en las cadenas 
hidrocarburos superiores (cadenas que se desean craquear), por lo que se obtiene productos de alta 
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calidad. Además, la economía del proceso depende de los costos que genera la planta de producción 
de hidrógeno, los catalizadores y servicios auxiliares.   
1.3.2 En Petroquímica  
A través de la hidrogenación catalítica (adición de hidrógeno a un compuesto orgánico) y la 
hidrogenólisis (ruptura de moléculas orgánicas acompañadas de la adición de hidrógeno). A 
continuación, mencionaremos las aplicaciones más importantes en este campo. 
 La reacción de nitrógeno e hidrogeno, mediante el proceso Haber opera a 200 atm y 550°C, 
utilizando Hierro como catalizador. La interacción entre la superficie y el catalizador debilita 
el enlace H-H y ayuda romperlo. 
 
N2(g) + 3H2(g)    2NH3(g) 
El Amoniaco (NH3(g)) es la base para la producción de fertilizantes, el uso de         hidrógeno 
en este campo inicio en el año 1911.   
 Se obtiene Metanol (CH3-OH) a 49.34 atm y 277°C, empleando como catalizador el CuZnO.  
CO(g)  +  2H2(g)    CH3 – OH(g) 
Además, otros productos orgánicos que necesitan hidrógeno para su producción son:    ciclo 
hexano, anilina, 1,4 butanodiol, caprolactam, hexametileno diamina (HMDA) y tolueno 
diamina (TDA) entre otros.    
 Las hidrogenaciones de grasas insaturadas necesitan catalizadores como el Ni, Pd y Pt. Y se 
incrementa el uso de catalizadores homogéneos: como el proceso de hidroformilación:  
RHC=CH2(g)  + H2(g) + CO(g)     R-CH2-CH2-CHO(g)    
Otros aceites son hidrogenados para usarlos en la fabricación de jabón, lubricantes, pinturas 
y barnices. Industrialmente se hidrogenan compuestos químicos orgánicos en la conversión 
de alcoholes en glicoles, de esteres y glicéridos en alcoholes, de nitrilos en aminas, de 
aromáticos en ciclo alcanos.  
Además, el hidrógeno reacciona con aceite comestible, aromáticos, hidrocarburos cetonas y 
aldehídos. Para la producción de vitaminas, cosmeticos, circuitos semiconductores, margarina y 
mantequilla de maní.   
1.3.3 En Celdas de Combustible (Fuel Cell) 
En la actualidad, es prioridad optimizar los sistemas energéticos sin perjudicar al medio ambiente. En 
ese sentido, existen investigaciones para mejorar el actual sistema de transporte mediante las celdas 
de combustible. Una celda de combustible transforma la energía química del hidrógeno en energía 
eléctrica, y se utiliza un deposito externo para realimentar constantemente el combustible.  
Se considera al hidrógeno como combustible que realiza el papel del ánodo y el oxígeno (aire) es el 
cátodo. En el ánodo el hidrógeno se disocia en p+ (son dirigidos al cátodo) y e- (conducidos por un 
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circuito externo producen energía). El catalizador del cátodo favorece que las moléculas de oxígeno 
reaccionen con los electrones (conducidos a través del circuito externo) y protones para formar agua. 
Por consiguiente, la combustión del hidrógeno produce Vapor, es decir, el hidrógeno es un 
combustible limpio desde el punto de vista medioambiental.  
En algunas ciudades ya se ha ingresado al mercado automotriz este tipo de sistemas, sin embargo, su 
aplicación pasa por algunos obstáculos importantes. En primer lugar, para que la industria del 
hidrógeno como combustible sea competitivo, debe tener igual o mejor rendimiento que los autos con 
motor de combustión interna. En segundo lugar, el uso del hidrógeno implica empezar a construir 
desde cero, lo cual sería más caro a diferencia de las instalaciones que ya existen para los combustibles 
derivados del carbono. Además, se considera el almacenamiento, seguridad y costo total.  
La tecnología de las celdas de combustión adquiere protagonismo debido a la contaminación mundial 
que existe. Solo necesita resolver los inconvenientes generados para suministrar y almacenar el 
combustible de hidrógeno, el cual no genera contaminantes (llamado de emisión cero). El hidrógeno 
proporciona 120 MJ/Kg de energía almacenada, sin embargo, es vital conocer en términos de volumen 
para saber cuánto de este combustible debe estar en los vehículos. La capacidad de energía 
almacenada en términos de volumen es cerca de 2.8 GJ/m3 a una presión de 35 MPa o semejante a 
8.5 GJ/m3 para hidrógeno líquido a 20K. El gráfico 1.3 presenta energía almacenada por unidad de 
masa del hidrógeno y combustibles derivados del petróleo, donde el hidrógeno destaca en su peso, 
pero es desfavorable en volumen.   
 
Figura 1.3: Energía de los Combustibles por unidad de volumen y masa.   
Datos: E. McEnaney (2003) chemistry in Britain, vol. 39 (number 39), pag. 24. 
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Es en los procesos de hidrotratamiento e hidrocraqueo donde se requiere hidrógeno, para conseguir 
combustibles limpios, siendo este el objetivo de muchos países para disminuir la concentración de 
gases de efecto invernadero. En ese sentido, diversas corporaciones Licenciantes como Uhde GmbH, 
Foster Wheeler, Linde, y Haldor Topsoe, etc, se dedicaron a la investigación con el propósito de 
mejorar y optimizar la tecnología de producción de hidrógeno, para cada proceso que existe desde 
hace varios años, tanto en el diseño del reformador, generación de hidrógeno adicional, purificación 
de hidrógeno, etc.  
Entonces, es de gran importancia definir las mayores ventajas de cada tecnología, para que nos 
permita elegir el proceso de producción de hidrógeno óptimo. 
2.1 PROCESOS QUE REQUIEREN HIDROGENO  
Desde hace muchos años el hidrógeno es de gran importancia, porque es el reactivo vital en los 
procesos de hidrotratamiento e hidrocraqueo.  
2.1.1 Hidrotratamiento  
Es la etapa anterior a los procesos de reformación catalítica y craqueo catalítico. Este proceso de 
hidrogenación se utiliza para disminuir la concentración de contaminantes como azufre, nitrógeno, 
oxígeno y metales de productos derivados del petróleo. Los cuales son nocivos para los catalizadores, 
dañan equipos y reducen la calidad de los productos.  
El hidrotratamiento es conocido como proceso de hidrodesulfuración catalítica, que requiere una 
carga de alimentación sin aire para que se mezcle con hidrógeno. El fluido de proceso se precalienta 
en un horno a baja presión e ingresa al reactor catalítico de lecho fijo. Después, la temperatura 
desciende y la corriente ingresa a un separador. Además, el gas rico en hidrógeno a alta presión es 
reciclado para combinarse con la alimentación.    
Los procesos de hidrotratamiento catalítico, convierten a las oleofinas en aromáticos, permitiendo 
alcanzar altos valores de octanaje en el combustible. Este proceso tiene ciertos cambios según la 
alimentación disponible y catalizadores utilizados.  
2.1.2 Hidrocraqueo 
Este proceso involucra las etapas de craqueo catalítico e hidrogenación, a cargas muy pesadas, 
utilizando un catalizador, a temperaturas altas y presiones elevadas, para la conversión de cargas 
pesadas a productos más ligeros y rentables.   
Además, si la carga contiene alto contenido de parafinas, el hidrógeno debe evitar la formación de 
compuestos aromáticos cíclicos. En el mismo sentido, el hidrógeno reduce la formación de alquitrán 
y formación de coque en el catalizador. La hidrogenación es vital en la transformación del azufre y 
nitrógeno, en sulfuro de hidrógeno y amoniaco. 
2.2 PROCESOS INDUSTRIALES EN LA PRODUCCIÓN DE HIDRÓGENO  
Un gas rico en hidrógeno se genera como subproducto del proceso de reformación catalítica, debido 
al obtener compuestos aromáticos presentes en la gasolina.  
36 
 
 El hidrógeno es el principal reactivo en el proceso de hidrotratamiento, ya que permite obtener 
combustibles con bajo contenido de azufre, siendo este el objetivo principal de las refinerías 
modernas, debido a las exigentes normas ambientales internacionales. Por ello se incrementó la 
investigación y desarrollo de nuevas tecnologías en los hornos, reactores, catalizadores y sistemas de 
purificación que optimizan los procesos de producción de hidrógeno.  
En la industria estos procesos de manera selectiva aíslan el hidrógeno del gas de síntesis (una mezcla 
de óxidos de carbono, gases inertes e hidrógeno), utilizando el principio de la descomposición térmica 
de los hidrocarburos. Siendo el proceso de Reformación con Vapor y Oxidación Parcial, los más 
desarrollados comercialmente.  
2.2.1 Proceso de Oxidación Parcial   
Este proceso tiene versatilidad en sus cargas de alimentación, desde gas natural hasta asfaltos. Sin 
embargo, las altas temperaturas y la deposición de carbono, no favorecen la expansión de esta 
tecnología.  
Su fundamento es la combustión parcial sin catalizador del hidrocarburo con el oxígeno y el vapor. 
La reacción global es exotérmica, a temperaturas de 1250°C hasta 1500°C y presiones de 25 bar a 80 
bar. Las elevadas temperaturas favorecen la producción mínima de CH4(g).   
Este proceso genera menor concentración de componentes NOx y SOx, sin embargo, resulta costoso 
al procesar hidrocarburos pesados, necesidad de pureza del oxígeno y los requerimientos de cumplir 













         Fuente: Harold Gunardson – Industrial Gases Petrochemical Processing  
2.2.1.1 Química 
Las cadenas largas de hidrocarburos generan productos muy complejos. Entonces, el principio es 
reducirlas a componentes de bajo peso molecular, así conseguir las siguientes reacciones:  
 
CH4(g) + 3/2 O2(g)     CO(g) + 2 H2O(v)  
CH4(g) + 2 O2(g)    CO2(g) + 2 H2O(v) 
Para prevenir la oxidación completa, el oxígeno requerido es menor que el estequiométrico. Además, 
con el objetivo de generar mayor cantidad de hidrógeno se continúa la reacción:  
CO(g) + H2O(v)    CO2(g) + H2(g) 
Ambas reacciones son exotérmicas, siendo los productos principales hidrógeno, monóxido de 
carbono, dióxido de carbono, vapor y menores cantidades de argón y nitrógeno que ingresan con el 
oxígeno. De contener azufre en la alimentación se generan sulfuro de hidrógeno y sulfuro de carbono. 
De forma general para hidrocarburos pesados, la reacción es:  
CnHm(g) + (2n+m)/4 O2(g)     nCO(g) + m/2 H2O(v) 
2.2.1.2 Descripción del proceso  
Este proceso tiene como principio tratar cargas de alimentación pesadas, como el petróleo residual, 
coque de petróleo o asfalto, la nafta y el diésel son alternativas. Además, el gas natural por su bajo 










C 73.4 83.8 87.2 83.8 84.6
H2 22.76 16.2 9.9 9.65 8.91
N2 3.08 - 0.7 0.31 0.68
S - - 1.4 6.2 4.9
O 0.76 - 0.8 - 0.78
- - - - 0.04 0.13
3.22 5.17 8.82 8.68 9.5
CO 35 45.3 48.5 48.3 49.3
H2 61.1 51.2 45.9 44.2 42.1
CO2 2.6 2.7 4.6 5.2 6.5
CH4 0.3 0.7 0.2 0.6 0.4
N2 + Ar 1 0.1 0.7 0.2 0.4
H2S - - 0.1 1.4 1.2
COS - - - 0.1 0.1
- 255 248 254 265 292
- 1.75 1.13 0.95 0.92 0.84
Composicion especifica del oxígeno, 
[Nm3(O2)/MNm3(H2 + CO)]
Proporción H2 /CO (mol/mol)
Nitrógeno
Composición (%Peso)

















Se necesita oxígeno con una pureza mínima de 96%. Para la combustión se requiere oxígeno con una 
pureza de hasta 96%. Para los hidrocarburos pesados se necesita presiones de 40bar – 70bar. Al ser 
un proceso no catalítico y exotérmico, no genera gastos de energía en calentamiento y por ende en el 
consumo de combustible.   
El oxígeno y el vapor, son precalentados con el hidrocarburo e ingresan al reactor mediante un 
quemador, donde el gas de síntesis sale por los fondos del reactor y es rápidamente enfriado.  
El flujo de proceso es lavado con agua para retirar el carbón, esta mezcla acuosa se recicla al reactor. 
También es una opción inyectar nafta a la mezcla acuosa y favorecer su separación en un decantador. 
El gas de proceso ingresa al reactor de conversión de alta temperatura, para generar hidrógeno 
adicional, así optimizar la relación vapor/carbono. Los gases ácidos (H2S(g) y CO2(g)) aún presentes 
son retirados por absorción.  
Al incrementar la presión disminuye la deposición de carbono y la relación O2(g) /CH4(g) es de 0.55 a 
0.65, esto sucede a aproximadamente 1350°C, lo cual optimiza el proceso.   
El reactor, tipo horno, es el componente principal de este proceso y comprende:  
a) Un quemador, el cual se inyecta oxígeno junto con el gas. Si la materia prima es pesada se 
debe precalentar y se inyecta vapor a alta presión. 
b) Sección de recuperación de calor, el gas de síntesis transfiere su calor para generar vapor.  
c) Sección donde inicia la remoción de carbono y metales.     
 
2.2.2 Reformado con Vapor (Steam Reforming) 
Este proceso catalítico tiene la opción de utilizar materias primas como el metano, etano, gas licuado 
de petróleo, nafta, jet fuel y diésel. De esta manera, generar gas de síntesis (hidrógeno, dióxido de 
carbono y monóxido de carbono), por reacción con vapor y un catalizador de Níquel. 
En sus inicios se desarrollaron catalizadores del grupo platino, para procesar hidrocarburos ligeros y 
disminuir el contenido de azufre. En la actualidad, los catalizadores toleran mayores concentraciones 
de azufre para tratar cargas pesadas como la nafta y conseguir luego una pureza de hidrógeno del 
99%. 
2.2.2.1 Química  
Los hidrocarburos ligeros como el metano reaccionan con vapor para generar hidrógeno 
aproximadamente a 815°C en los tubos del horno del reformado, según la siguiente reacción: 
CH4(g) + H2O(v)    3 H2(g) + CO(g) 
Además, a altas temperaturas, se generan reacciones de craqueo y del carbón con el vapor:  
CH4(g)     2H2(g) +  C(s) 
C(s) + H2O(v)    CO(g) + H2(g) 
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El carbono se puede acumular en el catalizador al mismo tiempo que ocurren las reacciones de 
reformación, pero se elimina cuando reaccionan con el vapor (siempre en exceso). Sabemos que en 
los hidrocarburos ligeros sucede el reformado a mayor velocidad. Sin embargo, en las cadenas de alto 
peso molecular ocurre lo contrario y el carbono no se retira con la rapidez necesaria, y podría generar 
puntos calientes.   
Al optar procesar hidrocarburos pesados, es una opción adicionar materiales alcalinos (como en forma 
de potasa). Debido a que ellos, promueven la reacción vapor – carbón y mantienen el catalizador 
limpio. De esta manera, evitar puntos calientes por presencia del coque y permitir una entrega 
uniforme de calor en los tubos del catalizador.  
Al igual que en los procesos de oxidación parcial, para incrementar la cantidad de hidrógeno, se 
realiza la reacción de conversión de desplazamiento del gas de agua (Water Gas Shift, WGS):  
CO(g) + H2O(v)    CO2(g) + H2(g) 
2.2.2.2 Descripción del Proceso  
Este proceso se empezó a utilizar alrededor de 1960, y se modernizó en gran escala por la unidad de 
proceso PSA (Pressure Swing Adsortion, Adsorción por Oscilaciones de Presión) en los ochenta.  
Las cargas de alimentación son comprimidas y precalentadas. Luego son tratadas en reactores de 
desulfurización, para reducir al mínimo el azufre y halógenos, así conservar al catalizador de 
reformación. La impureza más común es H2S(g), y se separa mediante la reacción con ZnO. Es posible 
la presencia de azufre orgánico, por eso el hidrógeno reciclado se recircula con la carga y se utiliza 
un catalizador de hidrogenación (usualmente Co/Mo), para convertirse a H2S(g). Además, para los 
cloruros luego de hidrogenar se hace reaccionar con adsorbente de cloruros.     
El vapor y la carga, se precalientan y reaccionan en el horno de reformado en los tubos rellenos con 
catalizador de Níquel, de esta manera generar la mezcla de gases H2(g), CO(g), CO2(g) (gas de síntesis). 
En los tubos, en la sección radiante del horno de reformado (zona donde se produce el calentamiento 
en los tubos por combustión del gas natural para brindar el calor de reacción). 
La relación vapor / carbono (H/C), es un factor esencial, ya que al incrementar la presencia del vapor 
asegura la mayor conversión de metano. El metano residual y el nitrógeno de la alimentación, 
transitaran en la planta sin ningún cambio, de esta manera la pureza del hidrógeno disminuye. Por eso 
es vital garantizar una concentración mínima a la salida el reformador, aumentar la temperatura si es 
necesario, para obtener altas relaciones de vapor/carbono y prevenir la formación de coque en el 
catalizador.  
En esencia en los procesos de reformación, se hace muchos esfuerzos para proteger el tiempo de vida 
útil del catalizador. Sea por cambios en la carga de alimentación o la distribución de calor en los tubos 





Tabla 2.2: Composición del Gas de Síntesis por reformación con vapor a partir de Varias 
Cargas.  
Fuente: Harold Gunardson – Industrial Gases Petrochemical Processing – 1998 
 
2.2.3 Proceso Auto térmico  
Es conocido como oxidación parcial catalítica, pues posee similitud con los parámetros de SMR. Sin 
embargo, tiene dos diferencias importantes: el catalizador no se encuentra en una construcción tubular 
y el calor de reacción es generado por la oxidación parcial.  
Algunas licenciadoras de proceso combinan ambas técnicas mencionadas, para equilibrar la 
combustión con oxígeno y la endotermicidad de las reacciones con vapor. Al salir del quemador los 
gases mezclados con vapor entran al reactor a 950°C y alrededor de 20bar – 40bar, con catalizador 
de Níquel. Este proceso requiere adicionar nitrógeno si se desea generar amoniaco.  
2.2.3.1 Química  
Estas son las reacciones que ocurren en la zona de combustión:  
CH4(g) + 1/2 O2(g)     CO(g) + 2 H2(g) 
H2(g) + 1/2 O2(g)     H2O(v) 
CO(g) + 1/2 O2(g)     CO2(g) 
Las reacciones con vapor en la zona de reformado son:  
CH4(g) + H2O(v)    3 H2(g) + CO(g) 
CO(g) + H2O(v)    CO2(g) + H2(g) 
De forma general para los hidrocarburos superiors: 
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Vapor en el gas de salida
Tipo de Carga
Temperatura de salida del horno (°C)
Presión de salida del horno ( 10[6]Pa Abs.)
Moles de vapor / carbón de alimentación




Es predecible la formación de carbono en el catalizador, lo cual se debe evitar, para mantener la 
conversión que se desea.  
2.2.3.2 Descripción del proceso  
La materia prima utilizada en este proceso es básicamente GN, GLP y nafta, los hidrocarburos 
pesados contienen muchos productos sulfurados que no podríamos eliminar en este proceso y 
envenenarían el catalizador. La presión de operación fluctúa entre 20 bar a 40 bar, si disminuye se 
producirá hollín (coque). Que no se podría eliminar por acción de vapor o un diseño del horno a baja 
presión.  
Ocurren reacciones exotérmicas, por lo que la temperatura de operación oscila los 1000°C. En el 
proceso de oxidación parcial se tiene un mejor rendimiento a temperaturas menores de 1350°C por la 
generación de carbono, sin embargo, con el exceso de vapor se elimina. Existen reactores con una 
chaqueta de agua, en la parte anular de la pared, de esta manera mantener la temperatura y producir 
vapor a baja presión.  
Este es un proceso es para grandes capacidades de producción, para que el costo de producir O2(g) y 
la dimensión de los equipos sean rentables.  
 
2.3 TECNOLOGÍAS ASOCIADAS A LA PRODUCCIÓN DE HIDROGENO   
Sabemos que la tecnología de obtención de hidrógeno a partir de hidrocarburos, ha sido ampliamente 
estudiada y ha generado una importante información técnica. Debido a que cumple una función vital 
en las refinerías modernas, con los procesos de hydrocracking e hidrotratamiento. En ese sentido, en 
la actualidad existen una serie de corporaciones licenciantes de procesos de producción de hidrógeno 
con amplia experiencia en esta tecnología.  
2.3.1 Tecnología Hidrógeno – Linde  
Licenciante: Linde AG   
Aplicación: Producción y purificación de hidrógeno a partir de hidrocarburos usando el proceso de 
reformación con vapor.   
Alimentación: Flujo de hidrocarburos ligeros, desde Gas Natural hasta Nafta.  
 
Descripción: Se incrementa la presión de la alimentación, para empezar el pretratamiento así separar 
el azufre y otros componentes. En esta etapa los componentes azufrados se convierten en H2S(g) y son 
removidos por el catalizador de ZnO. Según la carga de alimentación esta etapa podría ser de mayor 
complejidad.  
Luego de la desulfuración, la corriente de proceso se mezcla con el vapor y se precalienta, ingresa al 
horno de reformado, donde tiene lugar las reacciones en los tubos llenos de catalizador de Ni. Al ser 
una reacción es endotérmica, se provee calor externamente por combustión (en hornillas múltiples), 
la cual emplea gas de purga proveniente de la unidad PSA como combustible suplementario.  
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En el horno, el flujo de gas del proceso y la dirección de la llama del quemador se determinan de 
acuerdo al diseño, para optimizar la transferencia de calor a lo largo del tubo y minimizar los 
requerimientos del combustible. Con ese enfoque, usamos los siguientes arreglos: Flujo de fuego 
ascendente (Botton fire / Up flow) para un Reformador cilíndrico y Flujo de fuego hacia abajo (Top 
fire / Dow flow) para un Reformador tipo caja. Además, el calor de combustión es aprovechado por 
una sección de recuperación de calor, por donde pasa el gas de reformado para precalentar corrientes 
de proceso así maximizar los rendimientos energéticos.  
El gas de reformación contiene H2(g), CO(g), CO2(g) y una cantidad residual de CH4(g), se enfría en una 
caldera para generar vapor. Luego ingresa al reactor convertidor (WGS), donde el CO(g) reacciona 
con el exceso de vapor para producir hidrógeno adicional. Debido a que la reacción es exotérmica el 
gas sale a una temperatura elevada, este calor es recuperado a través de una caldera de agua 
desmineralizada. 
El gas es enfriado y se envía a la unidad PSA de Linde, donde el hidrógeno se separa del CO2(g), 
CH4(g) y vapor residual. Esta unidad consiste en recipientes rellenos de adsorbente, y se alterna la 
adsorción y la regeneración. Debido a la adsorción, los gases residuales son capturados por el material 
adsorbente. El adsorbente en el recipiente se regenera, y es despresurizado alternadamente, y se retira 
con el producto. La corriente de purga de la unidad PSA es capturada y enviada al reformador como 
parte del combustible.  
 









2.3.2 Tecnología Hidrógeno – Uhde  GmbH 
43 
 
Licenciante: Uhde GmbH 
Aplicación: Generar hidrógeno para el hidrotratamiento e hydrocracking en refinerías modernas u 
otros usos petroquímicos e industriales.  
Alimentación: Gas Natural, Off Gas de refinería, Gas licuado de Petróleo (GLP) y nafta ligera.  
Productos: Hidrógeno de gran pureza (mayor a 99.9%), CO(g), CO2(g) y/o electricidad que puede 
producirse también por separado como subproductos.    
 
Descripción: La materia prima (como el gas natural) es desulfurada, se mezcla con vapor y se 
convierte en gas de síntesis en el reformador con catalizador de Níquel, a presiones de 20bar a 50bar 
y temperatura de 800°C a 950°C. El reformador del vapor de Uhde es de tipo top – fired, que tiene 
tubos hechos de aleaciones de acero. La subsiguiente generación de vapor a alta presión y la efectiva 
transferencia de calor, generan un proceso de gran rentabilidad optimizando el uso de energía. La 
conversión del monóxido de carbono (CO), se da en un reactor de alta temperatura. Luego para 











Figura 2.2: Tecnología de Hidrógeno – Uhde GmbH. 
 
2.3.3 Tecnología Hidrógeno basado en HTCR – Haldor Topsoe A/S  
Licenciante: Haldor Topsoe A/S 
Aplicación: La producción de hidrógeno utiliza un reformador convectivo de Haldor Topsoe 
(HTCR). Los rangos de capacidades de las plantas de proceso varían desde 20MMSCFD a 
2000MMSCFD y la pureza del hidrógeno se encuentra en los rangos de 99.5% a 99.999% sin 
exportación de vapor.   
Alimentación: Gas Natural, Off Gas de refinería, Gas licuado de Petróleo (GLP) y Nafta ligera.  
Productos: Hidrógeno de gran pureza (mayor a 99.9%), CO(g), CO2(g) y/o electricidad que puede 




Descripción: Esta tecnología HTCR (Reformador Convectivo Haldor Topsoe) puede ser utilizada 
para tener una flexibilidad en la materia prima. La carga inicia por la etapa de desulfurado, se mezcla 
con vapor e ingresa al HTCR. Sucede las reacciones de conversión, luego la de desplazamiento de 
gas de agua (WGS) y son purificados en la unidad PSA (adsorción por oscilación de presión).  
El gas de purga de PSA se utiliza como combustible para el HTCR. El exceso de calor se utiliza 
eficientemente para la generación de vapor y el proceso de calefacción. El gas de reformado generado 
se enfría alrededor de 600°C y el vapor no se exporta, son características únicas de esta tecnología, 
entonces este proceso es de alta eficiencia térmica.  
 




2.3.4 Tecnología Reformación con Vapor – Foster Wheeler  
Licenciante: Foster Wheeler  
Aplicación: Generar hidrógeno para el hidrotratamiento e hydrocracking en refinerías modernas u 
otros usos petroquímicos e industriales.  
Alimentación: Hidrocarburos ligeros Saturados: Gas Natural, Gas Licuado de Petróleo (GLP) y nafta 
ligera.  





Descripción: La producción de hidrógeno mediante el proceso Steam Reforming (reformación con 
vapor), utilizando como proceso de purificación la unidad PSA. La alimentación se calienta y pasa 
por el proceso de desulfurado utilizando el ZnO como catalizador, también la eliminación de cloruros 
dependiendo de la materia prima. La carga se mezcla con el vapor y es precalentada más adelante, 
luego ingresa al reformado alrededor de 760°C a 871°C, sobre el catalizador de Níquel en los tubos 
del horno de tipo Pared de Terraza y de esta manera se genera el gas de síntesis.  
Es vital la recuperación de calor, la cual puede ser dirigida en la generación de vapor o electricidad, 
precalentamiento del aire de combustión o recuperación de calor para el reformado adicional, de esta 
manera conseguir un proyecto de alta rentabilidad.  
Luego la corriente de proceso pasa por convertidor WGS, donde el CO(g) reacciona con vapor para 
formar CO2(g) e hidrógeno adicional. En el proceso de purificación, el proceso PSA elimina los óxidos 
de carbono y metano, por las camas adsorbentes sólidos. El adsorbente es regenerado por 
descompresión y purgado. El gas de purga se utiliza como combustible para el horno de reformado. 
En las variaciones incluyen uso de una turbina de gas para la producción de electricidad o como 
conductor de proceso.  
 
Figura 2.4: Tecnología de Reformación con Vapor – Foster Wheeler.  
2.3.5 Tecnología de Reformación de metano con vapor (SMR, Steam Metane 
Reforming) – Haldor Topsoe A/S 
Licenciante: Haldor Topsoe A/S 
Aplicación: Producir hidrógeno con la tecnología Haldor Topsoe, proceso de reformación con 
metano side – fire (SMR), las capacidades de planta extienden entre los 4.5 MMSCFD a 
200MMSCFD y se obtiene purezas de hidrogeno a 99.5% a 99.999%.  




Descripción: Esta planta de hidrógeno tiene la capacidad de flexibilidad en la materia prima y 
exportar vapor. La carga de alimentación es desulfurada y mezclada con vapor para ingresar al 
prereformador. En el reformador ocurren las reacciones de SMR (Horno tipo flujo de fuego de lado, 
Side Fire), luego en el reactor ocurre la reacción de desplazamiento de agua (Water Gas Shift, WGS).  
El producto es purificado en la unidad PSA. El off gas es utilizado como combustible en el reactor de 
SMR. Además, el exceso de calor en la planta se utiliza eficientemente para la generación de vapor y 
calor de proceso.  
La SMR funciona a altas temperaturas, alrededor de 950°C, mientras que los catalizadores brindan 
un bajo valor de la razón vapor / carbono. Ambas condiciones son requeridas para un alto rendimiento 
energético y bajo costo en la producción de hidrógeno. Esta tecnología es utilizada en varias plantas 
industriales por todo el mundo.    
 
Figura 2.5 Tecnología Hidrógeno Reformación de Metano con Vapor – Haldor Topsoe A/S.  
 
 
2.4 EVALUACIÓN TÉCNICA DEL PROCESO  
La materia prima y la severidad del proceso, son factores importantes en la elección del proceso de 
obtención de hidrógeno. Sin embargo, es la etapa de purificación de hidrógeno que brinda la 
rentabilidad al proceso. Es ese sentido, el proceso de oxidación parcial produce mayores gastos, 
motivo principal por lo que ha sido reemplazado por la reformación con vapor (sobre todo del gas 
natural). En consecuencia, es objetivo de la presente investigación, conocer a profundidad el proceso 
de reformación con vapor mediante: 
 Horno Reactor; generación de gas de síntesis. 
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 Conversión de vapor de agua; al generar hidrógeno adicional, debemos controlar la relación 
Vapor / carbón.  
 Recuperación de calor y/o generación de vapor 
 Purificación de hidrógeno  
2.4.1 Diseño del Reformador: Configuración del Equipo  
El reformador es un reactor químico donde se produce la conversión de hidrocarburos y el vapor a un 
gas reformado compuesto de hidrógeno, óxidos de carbono y metano residual. Esta mezcla en 
equilibrio se encuentra en los tubos (que están llenos de catalizador) situados en el horno, recibiendo 
transferencia de calor por convección y radiación.    
Es vital la elección de las aleaciones para los materiales de su construcción, ya que:  
 Deben resistir altas temperaturas para evitar problemas de expansión térmica, craqueo y 
recalentamiento.  en los tubos se necesita un estricto control de la temperatura.  
 Con componentes ligeros y de reducida conductividad térmica, disminuye la posibilidad de 
craqueo térmico, y al no usar hidrocarburos de alto peso molecular podríamos utilizar altos 
volúmenes de flujo de la mezcla gaseosa.  
Es importante que el flujo de calor sea uniforme para evitar los puntos calientes que se podrían 
generar. En los tubos de reformado su expansión debe ser alrededor de 10 pulgadas. Además, para 
evitar el arqueo se condiciona un sistema de contrapeso, y así mantener una tensión constante. El 
diseño de hornos se ve influenciado por el tipo de encendido, que podría ser por los lados asegurando 
el mismo flujo de calor en toda la longitud del tubo y de pared radiante tipo pared terraza nos brinda 
ventajas importantes.  
2.4.1.1 Pared de terraza   
Diseñados para utilizar altas temperaturas y tener un mejor control de las mismas. Se utiliza un horno 
cubico largo, se estrecha en la parte superior, los tubos se encuentran en una sola fila en el centro de 
la parte inferior. Las hornillas están distribuidas tipo terrazas a lo largo de los lados, el fuego se dirige 
hacia arriba de manera inclinada, a través de las paredes alineadas de refractarios. Es común el uso 
de dos cámaras de tipo de terraza, entonces el material refractario caliente irradia calor a los tubos, 
por lo tanto, se genera una distribución de calor uniforme y controlado. De esta manera, se evita 
incrustaciones de carbón y recalentamiento localizado.  
El flujo de gas de proceso se dirige hacia abajo y el humo hacia arriba. La sección de convección está 
encima de la sección radiante. En hornos más grandes, la zona de radiación es separada, pero 
comparten la zona de convección.    
2.4.1.2 Fuego de Lado 
Similar diseño tipo pared de terraza, pero los quemadores se encuentran en distintos niveles 
(usualmente seis). Los quemadores especiales se utilizan para dirigir las llamas, detrás, contra las 
paredes. Es factible al aumentar el número de hornillas conseguir un control adicional. Y es conocido 
como Side Fired.  
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2.4.1.3 Fuego Hacia Abajo  
En este diseño las hornillas se encuentran en el techo del horno, con dirección hacia abajo. Las filas 
de los tubos se alternan con la de las hornillas, para asegurar un patrón apropiado de la llama están 
las hornillas especiales, para una óptima distribución de calor. Tanto el gas de proceso y el humo, van 
hacia abajo.  
Las múltiples filas permiten reducir el costo para unidades extremadamente largas, como en el 
proceso de producción de amoniaco y metanol. Además, pocas, pero largas hornillas son necesarias. 
Y es conocido como Down Fired.  
2.2.1.4 Cilíndrico 
Este diseño tiene la forma de un cilindro vertical, con las hornillas al centro del piso, y los tubos se 
arreglan como un anillo alrededor de las hornillas. Al tener un amplio espacio entre los tubos, la 
radiación se refleja a las paredes del horno y alcanza la parte posterior de los tubos, para generar una 
óptima distribución de calor. Tano el gas de proceso y el flujo de humo son ascendentes. Es común 













2.4.2 Características de las Operaciones en Planta  
En esta oportunidad mencionaremos algunas características de gran importancia en la operación, es 




2.4.2.1 Carga de Catalizador 
Se debe llenar por completo los tubos (sin vacíos), sin fracturar los anillos del catalizador. 
Tradicionalmente, la descarga era en tubos de tipo a manera de calcetín. Este es un proceso lento, 
requiere la vibración de los tubos para evitar vacíos, riguroso control de la caída de presión y del flujo 
de descarga en cada tubo para asegurar la consistencia.   
2.4.2.2 Medición de la Temperatura en los Tubos del Catalizador 
Debido a la aparición de nuevas tecnologías en las plantas de hidrógeno, la operación se lleva acabo 
cada vez más cerca a los límites, como los límites de temperatura en los tubos del catalizador. Por eso 
es indispensable el monitoreo de la temperatura del tubo, inclusive a cada hora, mediante pirómetros 
ópticos (hasta los de infrarrojos).  
Con el mismo criterio, debemos estar atentos en las variaciones importantes de temperatura, que 
podría indicar problemas con el catalizador. Debido a que por la desactivación del catalizador se eleva 
la temperatura del tubo, pues se incrementa el consumo de energía para alcanzar la misma conversión.  
2.4.2.3 Fallas o fracturas en los tubos 
La vida útil de los tubos depende en gran medida de las condiciones del catalizador, que tiene que ver 
con el envenenamiento o la tensión mecánica. El envenenamiento es factible por el azufre, cloruros, 
materia prima, baja calidad de vapor, o expansión mecánica al completar un ciclo térmico. Son los 
tubos que tienen un coeficiente de expansión térmica más alto que el catalizador.  
Al incrementar el calor, los tubos se expanden y el catalizador se coloca una llanura más lejana al 
tubo. Cuando el tubo se enfría, se contrae y se fractura el catalizador. Después de un número de ciclos, 
el catalizador puede fracturar, taponeando el tubo o formando vacíos. La fractura se puede agravar al 
completar un ciclo térmico, por la elevada caída de presión en los tubos del catalizador.  
Se podría reducir los costos del horno al disminuir el diámetro de los tubos del catalizador.  Debido 
a que los pesos del volumen del tubo y catalizador se reducen para determinada entrada de calor, sin 
embargo, la caída de presión se incrementa en diámetros más pequeños y se genera una mayor tensión 
en el catalizador.  
Ahora bien, los puntos calientes pueden generar los tubos calientes, los cuales podrían romperse. 
Detener el horno significa pérdidas de producción de hidrógeno, así como la calefacción y ciclos de 
enfriamiento. Una opción es sellar los tubos independientes, y así permitir el funcionamiento de la 
unidad.  
 
Los tubos están sujetos a sufrir daño, luego de un ciclo térmico. Al elevarse la temperatura de los 
tubos, la pieza más caliente de la pared y el exterior del tubo se expande más que la porción interna, 
conduciendo altos niveles de tensión. Entonces, en plena operación el metal se deslizará hasta 
normalizar la tensión. El proceso se invierte cuando el tubo se enfría, por lo tanto, conducir un ciclo 
continuado puede generar grietas. 
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2.4.3 Aumento en la Producción de Hidrógeno 
Es de gran importancia pues aquí se incrementa la producción de hidrógeno del proceso. La relación 
con vapor y el gas es de 0.4 – 0.6 molar aproximadamente, lo cual es necesario para generar la 
reacción de conversión. En el proceso de oxidación parcial es necesario una corriente de vapor antes 
de la conversión. En los procesos modernos se desarrolla a alta temperatura, aunque en los 
convencionales también existe a baja temperatura. La reacción es:  
CO(g) + H2O(v)    CO2(g) + H2(g)  
Es una reacción exotérmica, se favorece a baja temperatura y en exceso de vapor. A bajas 
temperaturas (250°C) y una razón vapor/carbono (H2/CO) de 3, la reacción es completa y es posible 
generar carbono. Ese es el motivo, por el cual se decide operar a alta temperatura entonces se obtiene 
valores altos de la relación H2/CO, y nos aseguramos la máxima conversión del CO y la mínima 
formación de carbono.  En ese sentido se suele utilizar dos reactores de alta y baja temperatura:  
 En el primer reactor a alta temperatura de reduce la formación de carbono y CH4.  
 En el segundo reactor a baja temperatura se incrementa la conversión de CO y disminuye a 
un porcentaje en volumen entre 0.05 y 0.4.  
2.4.3.1 Conversión a alta temperatura  
Es posible mediante catalizador de Cromo sobre óxido de hierro. El cual puede ser desactivado en la 
presencia de azufre. Para gases con componentes azufrados, es el catalizador de cobalto y molibdeno.  
Al ser una reacción exotérmica, incrementa la temperatura 3°C / 1% de CO convertido. Por ello la 
temperatura no debe exceder los 1000°C, porque generaría una reacción reversible y se produce la 
desactivación del catalizador.   
Sabemos que los carburos de hierro son catalizadores para la reacción Fisher – Tropsch, que generan 
hidrocarburos a partir de óxido de carbono e hidrógeno el cual tiene lugar en bajo contenido de vapor, 
entonces se recomienda trabajar a relación vapor / gas arriba de 0.5 o con catalizadores que no 
permitan la formación de carburos.  
2.4.3.2 Conversión a baja temperatura  
La conversión de baja temperaturas entre 200°C–250°C, el catalizador es a base de óxidos de cobre 
y zinc, depositado sobre aluminio. Es altamente sensible a los sulfuros y compuestos halógenos.  
Se sabe que a bajo ratio (menores a 0.3) sucede la inactividad en catalizadores a base de cobre, que 
se resuelve al operar a baja temperatura y catalizador de baja actividad (bajo cobre). Además, a esta 
temperatura la conversión de CO es alrededor de 0.4% máximo.  
Importante: En procesos modernos no se requiere el convertidor a baja temperatura (suele ser de 4% 
de CO el ingreso a esta unidad) debido a que el CO puede ser separado por el sistema de purificación 




 Reactores Adiabáticos: Se caracterizan porque la temperatura se incrementa hasta 100°C en 
reactores de alta temperatura, y en 30°C en reactores de baja temperatura. Reactores de tipo 
cilíndrico, con relleno de catalizador. Además, debido al exceso de temperatura, el proceso 
puede dañar el catalizador rápidamente.  
 
 Reactores Isotérmicos: Para que la velocidad de reacción sea la misma, se tiene que 
mantener la temperatura con un sistema de enfriamiento por medio de tubos en el interior del 
reactor que genera un vapor adicional.    
 
2.4.4 Purificación del Hidrógeno   
La salida del reactor de conversión contiene impurezas entre 10 – 25%, la cual comprende CO(g), 
CO2(g) y CH4(g). Para poder reducirlas del gas se ha generado una serie de tecnologías de purificación.  
En los años 50 la purificación consistió en remover el CO2(g) por absorción con solventes y separación 
por licuación de CO(g) y CH4(g) a bajas temperaturas. Después se cambió el proceso de licuefacción 
por el de metanación (convierte los óxidos de carbón en CH4(g)). 
Al empezar los 80 apareció un nuevo sistema basado en la adsorción de moléculas de mayor tamaño 
que el H2(g) en una variedad de adsorbentes (carbón activado, tamices moleculares, etc). Esta unidad 
se llama proceso de purificación PSA, cual reemplaza la absorción del CO2(g) y la metanación.     
La pureza del hidrógeno obtenido es vital para el objetivo del proceso, por ello la elección en la 
técnica de purificación es de gran importancia. Método que se modifica, según la composición del 
flujo y presiones. Usualmente, para una óptima elección se considera los siguientes factores:  
 Costos (inversión y funcionamiento) 
 Recuperación de hidrógeno  
 Pureza del producto 
 Perfil de presión  
 Confiabilidad probada  
 
 
2.4.4.1 Absorción en húmedo  
En los sistemas de lavado húmedo, se inyecta aminas o carbonato de potasio, para el retiro de gases 
ácidos tales como el H2S(g) y CO2(g). La mayoría dependen de la reacción química, y es factible 
diseños para amplio rango de presiones y capacidades. Es una técnica común en plantas de oxidación 
parcial.   
Solo se elimina al mínimo los gases ácidos o los hidrocarburos pesados, pero no al metano y a los 
productos ligeros. Entonces dificulta su influencia en la pureza del hidrógeno, por eso este proceso 
que fue utilizado en muchas plantas de proceso de reformación fue reemplazado por la unidad PSA. 
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En consecuencia, este proceso suele ser una alternativa previa o para un vapor rico en hidrógeno, que 
es desulfurizado para su uso como gas de combustible. Conocido como Wet Scrubbing.  
2.4.4.2 Unidad PSA 
Esta tecnología se da a conocer entre los fines de los 70 y a mitad de los 80, es el proceso más utilizado 
debido a que genera un hidrógeno de alta pureza mediante la operación de adsorción. A veces no es 
necesario, por la poca presencia de CO(g), el convertidor a baja temperatura sería suficiente.  
Es un proceso de purificación cíclica que utiliza cama de adsorbentes sólidos para eliminar impurezas 
(CO(g), CO2(g) y CH4(g)) de la corriente de gas. La regeneración de las camas se consigue mediante la 
despresurización y purgado de las camas a baja presión. Este principio comprende un ciclo constante 
de cuatro fases sucesivas: adsorción, despresurización, purga de baja presión y recompresión.  
Es decir, la adsorción por oscilación de presión o de diferencia de presión, utilizan lechos sólidos 
adsorbentes para separar las impurezas de una corriente de alta pureza de hidrógeno a alta presión y 
una corriente de gas de cola (off gas, la cual contiene impurezas y algo de hidrógeno) que suele formar 
parte del combustible del reformador. Los lechos son regenerados, despresurizados y purgados 
perdiéndose parte del hidrógeno (alrededor del 10 a 20%) en el gas de cola.  
El costo del sistema tiene el sentido inverso que su capacidad. Por lo tanto, el proceso de purificación 
PSA tiene una gran rentabilidad, pues con bajo costo podría utilizar grandes capacidades. Además, el 
porcentaje de recuperación de hidrógeno en una unidad PSA está en el rango de 80 a 90%, con una 
pureza de producto generalmente de 99,9% en volumen.  
Al utilizar el gas de cola en el reformador, tenemos un mejor control en el quemador pues este es más 
difícil de quemar. Cuando se incrementa la temperatura del reformador la reacción de reformación se 
desplaza, y se genera mayor cantidad de hidrógeno y menor metano, a la salida del reformador. 






Separa los gases mediante los índices de difusión a través de las membranas. Los gases que difunden 
más rápidamente (incluyendo el hidrógeno) se convierten en corriente húmeda y están a presión baja. 
Ahora bien, los gases más lentos se convierten en una corriente seca y salen de la unidad a presión de 
alimentación.   
La principal preocupación es que los componentes del gas o de los líquidos (como los compuestos 
aromáticos) que atacan a las membranas y las tapan.  
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Este diseño se refiere a la compensación entre la caída de presión (o velocidad de difusión) y el área 
de la superficie, así como la pureza del producto y la recuperación. Cuando se incremente el área de 
la superficie, la recuperación de componentes más rápidos también se incrementa. Sin embargo, 
también son recuperados compuestos más lentos, lo cual disminuye la pureza. Es costo va de la mano 
con la capacidad, haciéndolo altamente competitivo en capacidades bajas.  
 
2.4.4.4 Separación criogénica  
Funciona enfriando el gas y condensando parte o toda la corriente del gas, dependiendo de la pureza 
requerida del producto. Las unidades criogénicas tienden a ser más costosas, en particular en tamaños 
más pequeños, debido al indispensable tratamiento previo de la alimentación en retirar compuestos 
que se congelarían, por ejemplo, el agua y CO2(g).  
Por lo tanto, en la actualidad se emplea tamaños muy grandes o cuando se puede separar una serie de 
productos de una sola corriente de carga. Por ejemplo; la separación de olefinas ligeras de un gas de 
FCC. Este proceso nos brinda una recuperación del 95%, y con el alcance de poder obtener más del 










2.5 SELECCIÓN DE LA TECNOLOGÍA DE PRODUCCIÓN DE HIDRÓGENO 
La elección óptima de la tecnología y materia prima más adecuada para la obtención de hidrógeno, 
depende de la aplicación final del producto, que determinan los requisitos de la composición del gas 
y de la escala de operación. 
El reformado catalítico de hidrocarburos con vapor, es una de las tecnologías más utilizadas para la 
obtención de hidrógeno. Es el proceso que produce mayor concentración de hidrógeno en el producto 
y menores emisiones de CO2(g) por mol de hidrógeno producido. Sin embargo, por su naturaleza 
endotérmica, requiere un mayor aporte energético. 
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Por otro lado, el uso de hidrocarburos líquidos se beneficia de la infraestructura ya creada para el 
almacenamiento y distribución de combustibles. 
Las ventajas del reformado con vapor frente a otras tecnologías de producción de hidrógeno son las 
siguientes: 
 Mayor concentración de hidrógeno en el producto (70-80 % en el proceso de reformado con 
vapor frente a 40-50 % en el proceso de oxidación parcial y reformado autotérmico, en base 
seca). 
 Menores emisiones de CO2(g) por mol de H2(g) producido (0.30 en el proceso de reformado 
con vapor, frente a 1.0 y 1.3 para los procesos de reformado autotérmico y oxidación parcial, 
respectivamente). 
 No hay necesidad de instalación de un compresor para el oxígeno o aire comprimido, y estas 
instalaciones son las de mayor inversión en una instalación. 
 Menor peligro de explosión. 
 A corto y medio plazo se beneficia de las instalaciones ya existentes para la distribución de 
hidrocarburos.  
 También es la forma más barata de producción de hidrógeno a gran escala, y de la que se 
conocen muchos datos (acerca del proceso, reformador, termodinámica, cinética, mecanismo, 
catalizador) puesto que se lleva a cabo a escala industrial desde los años 30. 
Por todas estas ventajas el reformado de hidrocarburos con vapor, es el proceso de obtención de 
hidrógeno más interesante. 
Actualmente, el reformado de gas natural con vapor es la tecnología más utilizada y la más 
desarrollada, para la producción de hidrógeno. Las fracciones de la nafta con un punto de ebullición 
menor de 227°C también se consideran como posibles materias primas. 
De entre los distintos combustibles posibles, petróleo, gas natural y metanol, los dos últimos son los 
que parecen ofrecer un mayor interés: metano, componente mayoritario del gas natural, dadas las 
reservas hasta el momento existentes; metanol, por su facilidad de almacenamiento, que hace que sea 
un combustible alternativo idóneo para su aplicación en los vehículos con motor eléctrico.  Sin 
embargo, el metanol presenta mayor toxicidad que los hidrocarburos líquidos presentes en la gasolina 
o el diésel, además estos combustibles líquidos presentan mayor densidad de energía que el gas 
natural, por lo que es interesante considerarlos como materias primas en la producción de hidrógeno. 
CAPITULO III: PROCESO SELECCIONADO DE REFORMACION CATALITICA 
CON VAPOR 
El H2 tiene una larga tradición como fuente de energía, además como carga de alimentación 
importante en las industrias químicas y en refinerías. Tiene una muy elevada densidad de energía, 
como se muestra en la tabla 3.1, 1Kg de H2 contiene la misma cantidad de energía de 2.6 Kg de Gas 
Natural (metano), o 3.1 Kg de Gasolina. Esto hace que el H2, sea un combustible ideal en las 
aplicaciones en donde el factor importante es el peso en vez del volumen, por ejemplo; para elevar 
un globo o dirigible, y recientemente como combustible para las naves espaciales.    




Biogas I: De un Digestor Anaeróbico 
Biogas II: De un Gasificador 
 
Por todo el mundo, existe en las refinerías una creciente demanda del H2, por la necesidad de procesar 
una alimentación densa (pesada) y sucia (por el polvo), y por la tanto más barata. Además, combinado 
con los deseos de producir combustibles más limpios, que resultan casi liberados de azufre, para 
satisfacer las estrictas regulaciones ambientales impuestas en varios países.  
Una refinería que procesa petróleo pesado y de alto contenido de azufre, podría generar una corriente 
de gran cantidad H2 adicional. De esta manera, conseguir el hidrógeno necesario en los procesos de 
Hidrocracking e Hidrotratamiento para producir gasolinas y diesel de alta calidad. Además, la 
evolución del interés de utilizar al H2 como una fuente portadora de energía en el futuro, 
especialmente en el sector automotriz, podría resultar en una amplia demanda del mismo. 
La Reformación Catalítica con Vapor (Steam Methane Reforming, SMR), es ampliamente empleada 
para producir un gas rico en H2 a partir de varios hidrocarburos líquidos y gaseosos.  
Este proceso, especialmente la reformación del gas natural (que contiene un mayor porcentaje de 
metano, CH4) con vapor, es una tecnología bien desarrollada y se práctica comercialmente en la 
producción de H2(g) a gran escala. A pesar de ello, la investigación en esta área todavía está siendo 
perseguida activamente, para mejorar la eficiencia de los procesos. Los pasos involucrados en el 
proceso SMR para la producción de H2(g) puro, pueden ser divididos en:  
a. Pretratamiento de la Alimentación. 
b. Reformación con Vapor. 
c. Conversión por Desplazamiento del CO. 










Hidrógeno H2 142 -
Gas Natural (GN) CH4 55.5 4
Metanol CH3 OH 22.5 4
Etanol C2H5 OH 29.7 3
Diesel C9H20 - C24H50 45.3 1.8 – 2.3
Jet Fuel Arriba de C25H52 46.3 1.6 – 2.0
Gas Licuado de Petróleo 
(GLP)
C3H8 , C4H10 50 2.5 – 2.7
Gasolina  C4H10 - C12 H26 45.8 1.6 – 2.1
Biogas – I CH4 , CO2 28.0 -  45.0 2 – 3.2
Biogas – II 4.0 – 14.0 0.7 - 2.0CH4 , H2, CO2 y CO
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Para el gas natural, el pretratamiento solo necesita el proceso de desulfurización, cual usualmente 
consiste de un Hidrogenador para la conversión de especies que contienen azufre en H2S(g), seguido 
por un lecho de ZnO para depurar el H2S(g). Después de la desulfurización, el gas natural alimenta al 
reactor de reformación, donde este reactivo junto con el vapor produce H2(g), CO(g)  y CO2(g).   
Debido a que las reacciones producen un aumento en el número de moléculas del producto, una 
compresión adicional sería necesaria si la reacción se lleva a cabo a menos de 20 atm. Aunque la 
estequiometria de la reacción, sugiere que solo 1mol de vapor es necesario para cada mol de CH4(g), 
en la práctica la reacción mejora utilizando una razón alta de Vapor (steam) / Carbono (carbón) (S/C), 
usualmente en el rango de 2.5 – 3.0 con el propósito de reducir el riesgo de deposición de carbono 
sobre la superficie del catalizador.  
El gas que sale del reformador es enfriado cerca de los 350°C y luego es sometido por la reacción de 
Desplazamiento del vapor de agua (Water Gas Shift, WGS) en una conversión por desplazamiento 
con alta temperatura (High Temperature Shift, HTS). Además, la corriente del producto después de 
HTS necesita ser enfriado a 220°C aproximadamente.   
El actual proceso para la producción industrial de H2 puro (por encima del 99.99%) emplea la 
Adsorción por Cambios de Presión (Pressure Swing Adsortion, PSA), en la producción de H2 después 
de la reacción de desplazamiento. El off gas procedente de la unidad PSA, el cual contiene CO(g), 
CO2(g) , CH4(g)  inerte e H2 no recuperado, es empleado como combustible en el reformador. Sabemos 
que existen alternativas tecnológicas para el proceso PSA, donde después de la reacción HTS, un 
reactor de Baja Temperatura de Desplazamiento (Low Temperature Shift, LTS) es seguido por un 
depurador o lavador de CO2, (utilizando monoetanolamina o potasio caliente).  Además, el LTS puede 
aumentar un poco la producción de H2. 
En el proceso sucede la Oxidación Preferente (Preferential Oxidation, Prox) y/o la reacción de 
metanación, eliminan las trazas de CO(g) y CO2(g), y el producto tiene una pureza de H2 de 97% 
aproximadamente. Y son las siguientes reacciones respectivamente:  
 CO (g) +   ½ O2 (g)   CO2(g)  ∆H
°
298= -283 KJ/mol      
   CO (g) + 3 H2 (g)          CH4(g) + H2O (v)   ∆H
°
298 = -205.9KJ/mol   
En el presente proyecto de investigación se va desarrollar el proceso Steam Catalytic Methane 
Reforming, es decir Reformación Catalítica de Metano con Vapor, cual es el más utilizado en la 
producción de H2(g). Los estudios se incrementaron con el fin de conseguir procesos eficientes y 
amigables con el medio ambiente. En ese sentido, describiremos puntos importantes del proceso de 
elección. 
 
3.1 MATERIA PRIMA 
Este proceso puede emplear un rango amplio de variación en la materia prima desde Gas Natural 
hasta nafta pesada. Si la materia prima es GLP o nafta, es común utilizar un pre reformador para 
conseguir transformar los hidrocarburos pesados en metano y gas de síntesis. En ese sentido, 
describiremos la química, termodinámica, mecanismo, cinética y catálisis de las posibles cargas. 
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3.1.1 Reformación con Vapor del Gas Natural 
3.1.1.1 Química 
El Gas Natural es naturalmente incoloro e inoloro, se produce por la mezcla de gases de los 
hidrocarburos y no hidrocarburos encontrados en formaciones geológicas porosas debajo de la 
superficie de la Tierra, a menudo relacionado con el petróleo o carbono. El principal constituyente es 
el CH4(g)  y su composición depende de la región de procedencia. Sin embargo, es usual que el CH4(g) 
(con algo de C2H6(g)) constituyan más del 90% con un porcentaje muy reducido de C3H8(g) e 
hidrocarburos superiores.  
El CH4 reacciona con el vapor, en la presencia de un catalizador con soporte de níquel, para producir 
una mezcla de H2 y CO, (syngas, gas de síntesis). Y está representada en la ecuación: 
CH4(g)    +   H2O (v)          3 H2(g) +   CO (g)  ∆H
°
298  = + 205.9 KJ/mol  
Esta es la reacción de reformación de metano con vapor (Steam Methane Reforming, SMR) y es una 
tecnología muy desarrollada para la producción de H2. Sin embargo, el método SMR no es realmente 
solo una reacción, ya que involucra varias reacciones con catalizadores diferentes tales como: la 
Conversión o Desplazamiento de Vapor (Water Gas Shift, WGS), Conversión Invertida del Gas de 
Agua (Reserve Water Gas Shift, RWGS) y desproporción molecular del CO (reacción Boudouard).  
A continuación, se describen las reacciones de descomposición del CH4:  
   CO (g) +H2O (v)  CO2(g) + H2(g)  ∆H
°
298= - 41 KJ/mol     
2 CO (g)       CO2(g) +   C (s) ∆H
°
298 = -172.4 KJ/mol  
CH4(g)      2 H2(g)   + C (s) ∆H
°
298= +74.6 KJ/mol     
C(s) + H2O (v)   CO (g) + H2(g)         ∆H
°
298 = +131.3 KJ/mol  
 CO (g) + ½ O2 (g)  CO2(g)   ∆H
°
298 = -283 KJ/mol        
 CO (g) + 3 H2(g)  CH4(g) + H2O (v) ∆H
°
298= -205.9 KJ/mol     
El reformador consta de varios tubos rellenos de catalizador, y se encuentran en un reactor tipo horno 
que proporciona el calor necesario para la reacción endotérmica, que opera en un rango de 
temperaturas entre 500°C–900°C y presión por encima de 20 atm.  
El gas natural contiene una serie de impurezas, como trazas de CO2, nitrógeno, azufre, etc. Las cuales 
deben de ser removidas antes de ingresar al reformador. En consecuencia, la etapa de tratamiento de 
la materia prima es muy necesaria, mediante la combinación de la hidrogenación y el óxido de zinc.  
3.1.1.2 Termodinámica 
La reacción SMR genera la expansión de volumen del gas y es fuertemente endotérmica (∆H°298  = 
+ 205.9 KJ/mol). Por lo tanto, la reacción es termodinámicamente favorable en las condiciones de 
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alta temperatura y presión baja. Los cambios en la entalpia (∆H) y la energía libre de Gibbs (∆G) 
durante la reacción pueden ser calculadas, con la correspondiente constante de equilibrio que son 
mostradas en la tabla 3.2.  
Los datos termodinámicos presentados en la tabla 3.2, proporcionan el conocimiento para identificar 
condiciones de operación y su factibilidad (viabilidad). Debido a que, la reacción necesita llegar a 
cierta temperatura para conseguir la suficiente actividad.  












En la figura 3.1, es un diagrama tipo Ellingham para el proceso de SMR, donde se muestra la variación 
de ∆G en función de la temperatura, para tres reacciones representativas durante el proceso de SMR: 
SMR, descomposición del CH4(g) y gasificación del carbono.  
La ∆G desciende mientras la temperatura aumenta para las tres reacciones, reflejando de nuevo la 
naturaleza endotérmica de estas reacciones. Esto puede ser visto en la descomposición del CH4(g)  
(línea a), el cual con lleva a la deposición de coque, que ocurre a temperaturas relativamente bajas, 
alrededor de los 500°C.  
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Sin embargo, las reacciones de SMR y gasificación de carbono, necesitan temperaturas 
considerablemente elevadas (mayores a 700°C) para poder seguir adelante. Esto hace que la 
transferencia de calor, sea un componente crítico en el diseño del reactor. Además, supone estrictos 
requerimientos térmicos para utilizar materiales tanto en el reactor como en la fabricación de las 







Figura 3.1: Variación de ∆G en función de la temperatura. 
En la figura 3.2 se observa, que la conversión de equilibrio del CH4 aumenta con la temperatura, 
calculada en diferentes proporciones de S/C (Steam/carbón, Vapor/carbono) y a presión entre 1 y 20 
bar. La conversión del CH4 aumenta con una razón alta de S/C (varía entre 1 a 5) y disminuye al 









Figura 3.2 Las conversiones de equilibrio del metano a diferentes temperaturas.  
 
Una completa conversión del CH4(g) , puede ser conseguida alrededor de 700°C y 1 bar de presión a 
razón S/C cerca de 2.5. Mientras que a una temperatura de 900°C y 20 bar de presión podría ser 
necesaria para conseguir la completa conversión. Existe evidencia que todos los catalizadores para la 
reformación con vapor, disponibles actualmente, promueven la formación de carbono hasta cierto 
punto. En ese sentido, la presencia de vapor en exceso, consigue suprimir la deposición de carbono y 
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evita parar la planta por desactivación del catalizador. Por lo tanto, aunque por la estequiometria se 
genera la relación S/C igual a 1, es necesario para la reacción de SMR un valor de 3.0 – 3.5 que en la 
práctica se utiliza comúnmente.   
En las plantas modernas de H2, son importantes consideraciones la eficiencia y la economía, por ello 
los diseños del proceso y el reactor se mejoran con el fin de disminuir el consumo de vapor, con una 
razón típica de S/C igual a 2.5. El equilibrio de la composición de H2(g) y CO(g), depende de la última 
aplicación del gas producido, la relación S/C puede adaptarse aún más mediante la integración con la 
etapa del reactor secundario (ejemplo: reacción WGS), por optimización de las condiciones de 
operación o catalizadores.  
3.1.1.3 Mecanismo  
El CH4 es una molécula estable y altamente simétrica. La energía de enlace, que es esencialmente el 
promedio de los cambios de entalpía en una reacción fase gas, para romper todos los enlaces similares 
de CH en el CH4(g)  es de 416 KJ/mol.  
La activación del enlace C – H por la adsorción disociativa de CH4(g), es lo más crítico y las etapas 
determinantes de la velocidad (Rate Determining Steps, RDS) en la reacción SMR, y esto se produce 
con diferentes velocidades encima del catalizador de Ni y/o soportados a base de un metal estable.  
La molécula de CH4(g)  activada luego experimenta una reacción en la superficie con el átomo de O2 
adsorbido, obtenido de la disociación del vapor como es descrito, a continuación:  
                        CH4+ 2*   CH3* + H*, (RDS)  
  CH3* + *  CH2* +H*   
  CH2* + *              CH* + H*   
  CH* + *   C* +  H*   
  H2O + 2*     OH* + H*   
  OH* + *     O* + H*   
   C* + O*      CO* + *   
  CO*   CO + *    
Por lo tanto:  2H* + 2*   H2 + 2* 




Rostrup – Nielsen y colaboradores; basaron sus investigaciones en la Teoría de la Densidad Funcional 
(Density Functional Theory, DFT), cálculos en la SMR sobre superficies Ni (111) y Ni (211), 
mostraron las energías de las especies intermediarias formadas encima de la superficie y la barrera de 











Figura 3.3: Diagrama de energía potencial en la reformación de metano con vapor sobre 
superficies de Ni (211) y Ni (111). 
 
Los datos indican que el C o las especies CH, son los intermediarios más estables sobre estas 
superficies. En las reacciones reversibles; metanación y disociación del CO, tienen una gran barrera 
de activación encima de la superficie perfecta de Ni (111) pero es favorecida en la superficie 
escalonada del Ni (211). Por lo tanto, los pasos sobre la superficie de Ni (111) son predecibles en los 
lugares donde se disocia el CO.  
La energía de la reacción (en el punto final de la fig. 3.3) es de 292 KJ/mol, calculada por los estudios 
del DFT, corresponde a una entalpia de la reacción de 230 KJ/mol, y está en concordancia con el 
valor experimental de 206 KJ/mol.   
3.1.1.4 Cinética  
Hay una enorme cantidad de estudios en la literatura a cerca de la cinética de SMR. Una variedad de 
modelos cinéticos o expresiones de velocidad han sido encontradas. No hay acuerdos generales sobre 
la ecuación de velocidad (o ecuación cinética). Existen discrepancias y algunos pueden hasta ser 
contradictorias. Los parámetros cinéticos son en gran parte influenciados por los catalizadores y las 
condiciones de operación. Descuidar las limitaciones de la difusión y transferencia de calor, podría 
producir resultados erróneos. 
Una visión general de la cinética de la reformación con vapor, ha sido proporcionada en la catálisis 
de Twigg, manual publicado en 1989. Las tablas de las ecuaciones cinéticas seleccionadas para la 
reformación de hidrocarburos del libro han sido incluidas aquí, cuales son hasta ahora de gran valor.     
 
  
Algunos estudios cinéticos representativos en los últimos años, son discutidos en esta sección. Gokon 
et al. discutió diferentes modelos cinéticos, empleados en los estudios para la reformación del metano, 
incluyendo los mecanismos de Langnuir – Himshelwood (LH), Eley – Rideal (ER), Básico (Basic, 
BA) y por etapas (Stepwise, SW). 
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 Mecanismos de Langnuir – Himshelwood (LH): El modelo LH, fue probado por Mark et al. 
en la reformación del CH4 con CO2. Esto supone que ambas especies reactantes (CH4 y CO2), 
son adsorbidas sobre el catalizador en lugares activos por separado. Los reactivos adsorbidos 
luego reaccionan asociativamente en los sitios activos y conduce a la formación de productos 
de H2 y CO.  
 Básico (Basic, BA): El modelo Basic, está establecido sobre el fundamento que las especies 
reactantes de CH4 y CO2 siguiendo en el comportamiento de primer orden.  
 Eley – Rideal (ER): En el mecanismo del ER, uno de los dos reactantes (sea CH4 o CO2), es 
adsorbido sobre la superficie del catalizador en el equilibrio de la adsorción. Las especie 
adsorbida, luego reacciona con el otro reactante de la fase gas, y el H2y CO son formados 
subsecuentemente. 
 Por etapas (Stepwise, SW): El mecanismo SW, asume que el CH4es absorbido 
disociativamente (especies activas de carbono e H2), sobre la superficie catalítica. El carbono 
activo reacciona con el CO2, en la fase gas y produce dos equivalentes de CO.   
Rostrup – Nielsen et al., Trimm y Onsan; describen la cinética de la reacción SMR basándose en las 
expresiones de velocidad LH reportadas por Xu y Froment. Estos estudios han considerado al H2, CO 
y CO2 producidos por la reacción SMR, por medio de las reacciones de reformación del CH4 con 
vapor y WGS. Además, el CO2 es generado no solo a través de la reacción WGS, sino también por la 
reacción de SMR con una alta relación de S/C. 
Las expresiones de velocidad en la estequiometria de la reformación con vapor de metano para el gas 
de síntesis (syngas), Conversión o Desplazamiento del Gas de Agua (Water Gas Shift, WGS) y SMR 
con exceso de vapor para producir H2, CO2 son brindadas respectivamente, en las siguientes 
ecuaciones: 
CH4 (g) + H2O (v)  3H2(g) + CO (g);    𝑟1 = 𝐾1 x  
𝑃𝐶𝐻4 𝑥 𝑃𝐻20
(𝑃𝐻2)2 𝑥 𝑍2
  x (1 - β)            
CO (g)   + H2O (v)  H2(g) + CO2 (g);     𝑟2 = 𝐾2 x  
𝑃𝐶𝑂 𝑥 𝑃𝐻20
𝑃𝐻2 𝑥 𝑍2
  x (1 - β)  




  x (1 - β)   
Dónde:  
Z = 1 + 𝐾𝑎,𝐶𝑂 x 𝑃𝐶𝑂 + 𝐾𝑎,𝐻2 x 𝑃𝐻2 + 𝐾𝑎,𝐶𝐻4 x 𝑃𝐶𝐻4 + 𝐾𝑎,𝐻2𝑂 x (𝑃𝐻2𝑂 / 𝑃𝐻2)   
β = Cociente de Reacción: 𝑄𝑅 / 𝐾𝑃 
𝐾𝑎 = Constante de Adsorción   
𝐾𝑃 = Constante de Equilibrio        
Las constantes de velocidad (𝐾1, 𝐾2 y 𝐾3) para estas 3 reacciones y constantes de adsorción (𝐾𝑎) para 
el CH4(g), H2O(v), CO(g) e H2(g), fueron determinadas experimentalmente por dos grupos diferentes 










K1K1, K2 y K3 son constantes de velocidad de las últimas ecuaciones respectivamente. 
Ka,CO, Ka,H2, Ka,CH4 y Ka,H2O son constants de adsorción para el CO, H2, CH4 y H2O, 
respectivamente.  
El catalizador utilizado fue Ni/MgAl2O4 con Ni de una área superficial de 3m
2/g. Energías 
de Activación y calores de adsorción (valores en paréntesis) están en KJ/mol.   
Wei and Iglesia reportaron hace poco estudios cinéticos e isotópicos para el SMR y la reformación 
del CH4 con CO2, sobre catalizadores de Ni y un metal estable como base. Ellos consideraron la 
secuencia de pasos elementales (SW, mencionadas anteriormente) involucrados en la reformación 
con vapor y reformación del CH4 con CO2, además de las reacciones de descomposición del CH4 y 










Figura 3.4: Secuencia de pasos elementales involucrados en las reacciones de reformación de 
𝐂𝐇𝟒 y WGS sobre catalizadores con base de Ni. Adaptado por Wei and Iglesia. 
 
En consecuencia, el CH4(g) se descompone en carbono quimisorbido (C*) mediante sucesivas etapas 
elementales de abstracción (sorcion) de H, cual llega a ser rápido como  los átomos de H son 
abstraídos secuencialmente desde el reactivo CH4(g) . Este proceso cascada conduce a un bajo alcance 
de CHx∗, y el C* que es el más abundante reactivo intermedio contenedor de carbono. El carbono 
quimisorbido, es luego removido por el vapor o CO2(g), como un coreactente. Estos pasos elementales 
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son además coherentes con las medidas cinéticas e isotópicas sobre otros catalizadores, con base de 
metales estables tales como: Pt e Ir, estudiados por ellos.  
Cuando se exponen los átomos del metal, son especies de superficie abundante, solo la constante de 
velocidad para la activación del primer enlace C–H en el CH4(g) aparecen en la expresión de 
velocidad. Y la velocidad de reacción llega a ser de primer orden en el CH4(g) e independiente de la 
concentración del coreactante CO(g), Vapor o CO2(g). 
La ecuación de velocidad sería: 
rf = K PCH4 
Dónde:  
rf: es la velocidad de la reacción directa para el SMR  
K: constante de velocidad 
PCH4: es la presión parcial del CH4  
 
Los parámetros cinéticos tales como: velocidad de reacción, constante de velocidad, energía de 
activación y el factor preexponencial para el SMR sobre catalizadores con soporte de Ni, Pt, e Ir. 
Determinados bajo similares condiciones experimentales son recopiladas en la tabla 3.4.  
 









Además, ecuaciones cinéticas para la reformación con vapor del metano y otros hidrocarburos 
superiores de la literatura son resumidas en la tabla 3.5. Condiciones de reacción: Temperatura a 










Letras a, b y son constantes 
 
[x]: presión parcial de especies x, Ea: energía de activación, K: constante de equilibrio, K´ y K: 
calculadas a partir de concentraciones que no están en equilibrio. 
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3.1.2 Reformación con Vapor de Hidrocarburos de C2 – C4  
Mientras que la reformación del Gas Natural es el proceso principal para la producción industrial del 
H2, la reformación de otros hidrocarburos gaseosos tales como etano (C2H6), propano (C3H8) y n – 
Butano (n - C4H10) han sido explorados para la producción de H2.  
La reformación del C3H8 y n −  C4H10, recibieron particular atención en los últimos años, porque 
ellos son los principales constituyentes del Gas Licuado de Petróleo (GLP), cual está disponible 
comercialmente y puede ser transportado fácilmente y almacenado en el lugar.  
3.1.2.1 Química y termodinámica  
Las reacciones de reformación con vapor del C2H6, C3H8 y n −  C4H10 son representadas 
respectivamente en las siguientes ecuaciones:    
C2H6 (g) + 2H2O (v)           5H2 (g) + 2CO (g) ∆H°298K = +374.3 KJ/mol  
C3H8 (g) + 3H2O (v)             7H2 (g) + 3CO (g) ∆H°298K = +497.7 KJ/mol   
   n − C4H10 (g) + 4H2O (v)          9H2 (g) + 4CO (g)     ∆H°298K = +651.3 KJ/mol  
Estas son reacciones endotérmicas y su endotermicidad aumenta con el incremento del número de 
carbonos de los hidrocarburos. Estas reacciones son generalmente llevadas a cabo en un amplio rango 
de temperatura entre 300°C – 900°C, sobre un catalizador soportado a base de Ni o metal estable. 
Bajo las condiciones de operación de la reacción, otras reacciones tienen lugar como la 
descomposición térmica en C e H2, seguido por la gasificación de carbono, la descomposición térmica 
en CH4, y la reformación del CH4 con vapor también puede ocurrir. La formación del CH4 puede 
ocurrir también por la reacción de metanación, a partir del H2 y CO, formado por las reacciones de 
descomposición térmica. Proceso similar para el SMR, la reformación con vapor de hidrocarburos 
superiores en la práctica es mejorada en una razón alta de S/C, usualmente entre 1 – 3, con el propósito 
de reducir los riesgos de deposición de carbono.      
C2H6 (g)             3H2 (g) + 2C(s)  ∆H°298K = +84.7 KJ/mol   
C3H8 (g)  4H2 (g) + 3(s)  ∆H°298K = +103.8 KJ/mol   
n − C4H10 (g)          9H2 (g) + 4(s)           ∆H°298K = +126.2 KJ/mol    
CnHm + XH2O (v)   YH2 (g) + (n-1) CO + CH4 (g)     
CO (g) + 3H2 (g)     CH4 (g) + H2O (v) ∆H°298K = -206 KJ/mol  
 
3.1.3 Reformación de Hidrocarburos Líquidos con Vapor 
La reformación de hidrocarburos líquidos con vapor tal como la Nafta fue introducida en la industria 
química durante la década de 1960, y el proceso sirvió como una fuente importante de H2, tanto en 
la síntesis de amoniaco como en la refinación del petróleo. Es evidente, que los hidrocarburos 
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superiores llegaron a ser la carga de alimentación preferida en los procesos de reformación cuando el 
Gas Natural no está disponible. Muchas refinerías, se beneficiaron de la flexibilidad del tipo de 
alimentación, teniendo la ventaja de obtener corrientes con excedente de varios hidrocarburos que se 
generan. 
Recientemente, la reformación de hidrocarburos líquidos con vapor, especialmente Gasolina, Diesel 
y Jet Fuel, como un  proceso potencial en la producción de H2 en celdas (pilas) de combustibles 
porque existe la facilidad en infraestructura y disponibilidad. Además, Diesel y Jet Fuel, son los 
combustibles preferidos para producir un gas rico en H2 en las celdas de combustibles portátiles para 
aplicaciones militares. Por consiguiente, existe un progreso significativo en el desarrollo de 
catalizadores y diseños de reactores, que han sido utilizados en los últimos años.  
En los hidrocarburos líquidos el azufre está presente como mercaptanos, tiofenos o compuestos más 
pesados. Estos componentes son bastante estables y la presencia de óxido de zinc no será suficiente, 







La composición típica de la Gasolina, Diesel y Jet Fuel son resumidas en la tabla 3.6, mientras que 
sus densidades de energía y la relación H / C son incluidos en la tabla 3.1. Las reformaciones de estos 
hidrocarburos líquidos con vapor pueden ser expresados por la siguiente ecuación general:  
   CnHm + n H2O   (
m+2n
2
) H2 + nCO  







Sin embargo, ya que estos combustibles de transporte son mezclas complejas, que contienen un 
amplio rango de hidrocarburos: aromáticos, oleofinas e hidrocarburos simples, tales como el Isoctano 
(i − C8H18), Dodecano (C12 H26) y Hexadecano (C16 H34) son utilizados como sustitutos 
representativos para los combustibles como: Gasolina, Jet Fuel y Diesel, respectivamente. Con el 
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propósito de entender mejor la química y termodinámica involucrada en el proceso de reformación. 
Las reacciones de reformación con vapor de estos combustibles sustitutos son representadas, 
respectivamente: 
   Iso - C8H18 (g) + 8 H2O(v)                 17H2(g) + 8CO (g)  ∆H°298= +1273 KJ/mol   
   C12H26(g) + 12 H2O(v)    25 H2(g) + 12 CO (g)   ∆H°298 = +1866.2 KJ/mol 
   C16H34(g) + 16H2O(v)    33H2(g) + 16 CO (g);   ∆H°298= +2473.9 KJ/mol  
Estas reacciones son altamente endotérmicas y ocurren a temperaturas relativamente altas, entre 
700°C a 1000°C sobre un catalizador soportado en base de Ni o metales estables.  
Bajo las condiciones de operación, otras reacciones tales como la descomposición térmica en carbono 
e hidrógeno seguido por la gasificación del carbono como mencionamos en el proceso de SMR, la 
descomposición térmica a hidrocarburos inferiores tales como CH4, C2H6 y C2H4 seguido por la 
reformación con vapor de estos hidrocarburos craqueados y la reacción WGS, para convertir el CO 




La reacción general para la reformación con vapor de combustibles líquidos, después se combina con 
la reacción WGS (concentración equimolar de H2O y CO), respectivamente. El proceso es similar al 
SMR, la reformación con vapor de hidrocarburos superiores en la práctica es además mejorada con 
una relación de vapor/carbono alto, usualmente entre 1 – 5, con el propósito de reducir el riesgo de la 
deposición de carbono.  
A pesar de que las altas presiones de operación, son las más empleadas en las aplicaciones 
industriales, las reacciones operan generalmente a presión atmosférica en aplicaciones de celdas de 
combustible.  
Iso - C8H18(g)+ 16H2O (v)   25H2(g) + 8CO2(g)  ∆H°298 = +944.1 KJ/mol 
C12H26(g) + 24H2O(v)                    37H2(g) + 12CO2(g)   ∆H°298 = +1372.6 KJ/mol 
C16H34(g) + 32H2O(v)         49H2(g) + 16CO2(g)  ∆H°298= +1816 KJ/mol 
La gasolina, jet fuel y diésel son una mezcla compleja de hidrocarburos, la reformación de estos 
combustibles de hidrocarburos líquidos es relativamente más complicado que la reformación del gas 
natural.   
Los catalizadores utilizados deberían ser capaces de romper varios enlaces C–H. Un prereformador 
puede de esta manera ser utilizado para la descomposición térmica (cracking) de hidrocarburos de 
cadena larga en productos principalmente C1, cuales luego pueden ser reformados en el reformador 
principal. La presencia de aditivos en el combustible además afecta la reacción de reformación.  
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Además, debido a que estos combustibles contienen una cantidad significante de componentes de 
azufre, una etapa de desulfurización es también necesaria para reducir el contenido de azufre por 
debajo del nivel de tolerancia, usualmente inferior a 1ppm en peso, antes del reformado.  
Los valores de ∆G° para estas reacciones llegan a ser negativos por encima de los 425°C, implica que 
la reacción es termodinámicamente favorable arriba de esta temperatura. Sin embargo, la 
descomposición térmica de estos hidrocarburos líquidos en CH4 y la formación de carbono. Son 
reacciones altamente fáciles con valores negativos de ∆G° . 
Además, los valores de ∆G° llegan a ser más negativos con el aumento del número de carbono del 
combustible, lo que indica que la deposición de carbono llega a ser un problema grave en temperaturas 
bajas de la reacción y con el incremento del número de carbonos de los combustibles de hidrocarburos 
líquidos. 
 Descomposición térmica del Isoctano: 
Iso - C8H18(g)  4 CH4(g) + H2(g) + 4 C (s); ∆𝐻°298 = -75.5 KJ/mol 
  ∆𝐺°298 = -219 KJ/mol   
 
Iso - C8H18(g)  9 H2(g) + 8 C (s);              ∆𝐻°298 = +222.9 KJ/mol  
                   ∆𝐺°298 = -16.9 KJ/mol    
 
 
 Descomposición térmica del Dodecano: 
C12H26(g)  6 CH4(g) + H2(g) + 6 C (s);       ∆𝐻°298 = -156.8 KJ/mol  
                   ∆𝐺°298 = -353.9 KJ/mol  
 
C12H26(g)  13 H2(g) + 12 C (s);              ∆𝐻°298 = +290.8 KJ/mol  
                   ∆𝐺°298 = -50.8 KJ/mol     
 
 Descomposición térmica del Hexadecano:   
C16H34(g)  8 CH4(g) + H2(g) + 8 C (s);        ∆𝐻°298 = -223.5 KJ/mol  
                    ∆𝐺°298 = -488.4 KJ/mol  
 
C16H34(g)  17 H2(g) + 16 C (s);     ∆𝐻°298 = -223.5 KJ/mol  
        ∆𝐺°298 = -488.4 KJ/mol  
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El efecto de la temperatura sobre la composición de equilibrio en el reformado con vapor de C16H34 








Figura 3.5: Efectos de la temperatura en la composición de equilibrio en la reformación con 
vapor de Hexadecano, a S/C = 2.5 y 1atm de presión. 
 
En una relación dada de S/C de 2.5, el H2 producido generalmente aumenta con el incremento de la 
temperatura, pero la reacción RWGS domina a temperaturas elevadas arriba de 775°C, cual 
disminuye la producción de H2 con un incremento de temperatura. Bajo esta razón alta de S/C, a 
pesar de que la formación de carbono se dispersa por encima de 250°C aproximadamente, la 
formación de CH4 continua hasta llegar alrededor de 700°C. Estos datos sugieren que el rango ideal 
de temperatura para la reformación con vapor del Hexadecano debería ser entre 700°C – 800°C en la 
relación S/C de 2.5. Los efectos de la relación S/C sobre la composición de equilibrio en el reformado 








Figura 3.6: Efectos de la razón S/C sobre la composición de equilibrio en la reformación con 
vapor de n – Hexadecano a 800°C y 1 atm de presión. 
 
La reacción es termodinámicamente favorable sin ninguna formación de carbono en una razón de S/C 
por encima de 1.1, aunque el H2 producido se incrementa con el aumento de la relación S/C a partir 
de 1.1, en consecuencia una relación de S/C alta podría impactar negativamente en la eficiencia total 
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del proceso, porque un calor superior entraría al sistema. Por lo tanto, una razón de S/C de 2 y 3 es 
usualmente utilizado para la reformación de hidrocarburos líquidos con vapor.   
Puesto que, la reacción de reformación con vapor procede con creciente número de moles, la reacción 
es favorecida a baja presión. El incremento de presión de la reacción disminuye la producción de 








Figura 3.7: Efectos de la composición sobre la composición de equilibrio en la reformación de 
n –Hexadecano con vapor, a 800°C y S/C = 2.5.   
Además, desciende la producción de CO(g) y CO2(g) mientras que el CH4(g) aumenta debido a la 
reacción de metanación a presiones altas. Aunque la termodinámica dicta el empleo de presiones 
bajas, la reacción de reformación con vapor en la industria generalmente son llevados a cabo en 
presiones elevadas (15 – 35 atm) porque mucho del H2(g) producido es suministrado en plantas de 
síntesis de NH3 y CH3OH, donde presiones altas facilitan una mejor recuperación de calor y resulta 
en ahorro de energía de compresión. 
3.1.4 Gas de Refinería  
Es una mezcla de gases ligeros generados en varias unidades de proceso de una refinería. La cual 
contiene una cantidad importante de H2(g), pues es generado como subproducto. Estos gases ligeros 
se recogen y procesan en primer lugar en una unidad de recuperación de gases de componentes 
pesados de alto valor que puedan estar presentes. Además, reducir la mayor cantidad de compuestos 
azufrados como el H2S (g). El resto de gases podrán ser utilizados en los hornos de proceso y 
calderas. Del mismo modo, podría ser combustible y alimentación en la unidad de producción de 
hidrógeno.   
Según las unidades de procesamiento, su composición puede variar considerablemente la cual de una 
manera típica tiene un poder calorífico de 900 BTU/pie3. A continuación, una tabla que nos brinde 
una idea en la composición del gas de refinería.  





Es importante conocer que su tratamiento depende de su composición, es decir, de concentraciones 
de olefinas, propano e hidrocarburos pesados. Debido a que, las olefinas producirán coque en el 
reformador y se transforman a compuestos saturados en la unidad de hidrogenación. Además, el 
propano en gran porcentaje e hidrocarburos pesados podrían también producir coque.  
Es importante mencionar que el gas de cola de la unidad PSA también podría ser utilizado como 
carga, la cual llamaremos OFF GAS.  
 
3.1.5 Pre reformación 
La carga desulfurada y mezclada con vapor, pasa por las condiciones adecuadas para convertir los 
posibles hidrocarburos pesados en materia prima, este proceso se llama PREREFORMACIÓN, con 
presencia de catalizador. Como producto de obtiene una reformación de hidrocarburos pesados y un 
pequeño incremento en el porcentaje de metano (5-8%).   
Es en los hidrocarburos líquidos, cuales consisten en una mezcla de hidrocarburos pesados, 
compuesto de aromáticos y olefinas. Estos, experimentan una severa deposición de carbono que 
podría desactivar el catalizador durante la reformación. Los aromáticos presentes en el combustible 
pueden dificultar en general la velocidad de reformación, ocupando los lugares catalíticos por un 
tiempo prolongado debido a la formación del complejo π, entre los electrones “d” del metal y los 














BTU (poder calorífico) 900 BTU
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Una manera de minimizar la deposición de carbono, es mediante el prereformado de hidrocarburos 
líquidos para producir una mezcla de gases ligeros, que contengan principalmente CH4, H2, CO y 
CO2 y algo de hidrocarburos de cadena C2 y C4. Luego, reformar la mezcla de gases ligeros en el 
reformador principal.  
Este proceso de prereformado se lleva a cabo usualmente a temperaturas inferiores entre 400°C – 
550°C en un reactor adiabático de lecho fijo, es decir, no se suministra calor externamente durante la 
reacción, como en el reformador principal.  
De las principales reacciones que ocurren en el prereformador, incluye una reacción de reformación 
con vapor la cual es endotérmica e irreversible, que rompe los enlaces de los hidrocarburos pesados 
y aromáticos en CH4, H2 y CO, seguido por las reacciones exotérmicas y conducidas al equilibrio, la 
reacción de metanación y de WGS. En general, la reacción cercana a un proceso térmicamente neutral 
es:  
CnHm + H2O   H2 + CO + CH4 + CyHn 
Usualmente el pre reformador requiere una relación vapor / carbono (H/C) de 1.4. Las condiciones 
de operación son según el contenido de hidrocarburos pesados, es decir, una mayor temperatura es 
necesaria si la materia prima es nafta, en comparación si la carga es GLP o GN. Ahora bien, si tenemos 
un alto contenido de hidrocarburos pesados y no se tiene una etapa de pre tratamiento, se puede 
envenenar el catalizador del pre reformado con depósitos de carbono debido a las reacciones de 
cracking. Por ello, el catalizador con base de Ni tiene propiedades necesarias según el tipo de materia 
prima (nafta, GLP o GN). 
Las principales ventajas de incorporar la etapa de prereformado adiabatico en la reformación de 
hidrocarburos superiores son las siguientes:  
 La probabilidad de formación de carbono sobre la superficie del catalizador disminuye 
significativamente, ya que hidrocarburos superiores no están presentes en la alimentación. 
 El reformador principal puede ser operado a menores relaciones de S/C, sin la desactivación 
del catalizador debido al coque. Esto puede reducir significativamente la energía necesaria 
para la generación de vapor. Además, el calor requerido en el reformador se reduce en un 
20%.  
 El prereformador permite una alimentación a temperaturas superiores en el reformador 
principal, por ello reduce el tamaño de este.  
 Proporciona flexibilidad en el tipo de carga, porque el prereformador puede descomponer 
(crackear) los hidrocarburos pesados en productos gaseosos ligeros, para luego alimentar al 
reformador principal. Es decir, se convierten en óxidos de carbono y en metano.  
 Los catalizadores con base de Ni, con frecuencia son utilizados en el proceso de 
prereformado, porque puede actuar como una trampa para el azufre, además eliminar las 
trazas de azufre en la alimentación. De esta manera, puede aumentar el tiempo de uso de los 
tubos del reformador y puede mejorar el tiempo de vida del catalizador tanto del reformador 
principal como el reactor WGS.  
 Ayuda a utilizar un catalizador de bajo costo en el reformador principal. 
 Debido a todos los beneficios ya mencionados, se podría reducir el capital de inversión.       
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Una amplia variedad de combustibles tales como el diésel, jet fuel y NATO F – 76 han sido 
reformados utilizando prereformadores adiabáticos. Debido a que el proceso de prereformado es 
generalmente realizado a bajas temperaturas, el catalizador tiene que ser altamente activo. Las 
Industrias utilizan catalizadores en base de Ni usualmente, tanto en la reformación con vapor como 
en el proceso de prereformado.  
Haldor Topsoe dio a conocer el catalizador R – 67 – GR para la reformación con vapor del gas natural 
hasta Nafta, y el catalizador RKNGR para el prereformado de Diesel y Jet Fuel. Sobre el catalizador 
RKNGR, la velocidad de desactivación cuando se utiliza diésel es casi el doble que cuando se usa jet 
fuel, debido a la combinación de formación de goma y azufre, mientras la desactivación cuando se 
utiliza jet fuel ha sido relacionada solo por azufre. Los estudios de Christensen´s también reportaron 
una observación similar sobre la prereformación de jet fuel y diésel encima de una gran área 
superficial de catalizador de Ni con soporte de MgO.  
Catalizadores con soporte y base de metales nobles han sido también investigados para las reacciones 
de pre reformación. Suzuki y colaboradores con respecto al prereformado de kerosene y GLP, 
utilizaron Ru con soporte de Al2O3, La2O3 y CeO2 - Al2O3. Entre ellos, el soporte de CeO2 ha 
demostrado ser superior que el soporte de Al2O3 sin modificar, ya que puede mejorar la actividad 
catalítica y reducir la formación de carbono. 
Zheng et al. comparo el rendimiento catalítico del catalizador comercial con base de Ni y Rh/CeO2 - 
Al2O3 conteniendo cerca de 2 wt% (en peso) de Rh, en la prereformación de un sustituto de jet fuel 
que contiene 80 wt% de dodecano y 20 wt% de aromáticos. Durante 11 horas del experimento, sobre 
catalizador con base de Ni, ellos observaron una caída en la conversión del dodecano a partir de 60% 
hasta un 15% durante 3 horas más, también un aumento gradual en la presión del sistema debido a la 
deposición de carbono sobre la superficie del catalizador.  
 
 
Por otro lado, el catalizador Rh/CeO2 - Al2O3 exhibió una actividad sostenida muy cercana al 100% 
de conversión por encima de un periodo de 20 horas y luego empezó lentamente la caída alrededor 
del 90% después de las 70 horas de operación. Además, ellos han señalado claramente diferentes 
productos distribuidos entre estos dos diferentes sistemas de catalizador, con más H2 sobre 
catalizador con base de Ni que encima del catalizador con base de Rh.  
Basándose en estas observaciones, han concluido que los catalizadores con base de Ni no solo 
catalizan la reacción de reformación con vapor en el pre reformador, sino también descompone 
(cracking) al dodecano y/o aromáticos, cual con lleva a deposición de carbono y más H2 en el 
producto.  
3.1.6 Formación de Carbono y Desactivación del Catalizador 
Uno de los más críticos problemas en la operación de reformadores catalíticos, especialmente en la 
reformación de hidrocarburos combustibles, es el riesgo de deposición de carbono sobre la superficie 
del catalizador y en consecuencia su desactivación. La formación de carbono puede ocurrir en varias 
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regiones del reformador con vapor donde el gas combustible caliente está presente. El gas natural por 
ejemplo puede descomponerse con calor en ausencia de aire o vapor a temperaturas por encima de 
los 650 °C.  
Similar a la reacción de pirolisis, podría ocurrir durante la reformación de los hidrocarburos 
superiores. De hecho, estos tienen la tendencia de descomponerse más fácilmente que el metano, por 
ello el riesgo de formación de carbono es todavía mayor con líquidos combustibles de petróleo 
vaporizados que con el gas natural. Otras fuentes de formación de carbono son procedentes de la 
desproporción de CO, también conocida como reacción de Boudouard. Estas reacciones son 
catalizadas por metales como el Ni, por lo tanto, hay un mayor riesgo que ocurra sobre el Ni presente 
en los catalizadores de reformación con vapor y el que está en el acero inoxidable utilizado en la 
fabricación del reactor.  
La formación de carbono sobre catalizadores de reformación con vapor ha sido objeto de estudios 
intensos por años y están particularmente bien entendidas. El carbono formado por reacción de 
Boudouard y vía pirolisis, adoptan diferentes formas tales como carbono amorfo y filamentos de 
carbono. Este último es la forma del carbono más dañina y crece mientras esta junto a los cristales de 
Ni dentro del catalizador, tal formación de carbono puede ser muy rápida. 
Si el flujo de vapor en el reactor de reformación se cierra por alguna razón, la consecuencia puede ser 
desastrosa; la formación de carbono ocurre en segundos, genera la falla permanentemente y 
ensuciamiento del catalizador, y taponamiento del reactor. Existen varias formas para reducir el riesgo 
de formación de carbono en las reacciones de reformación con vapor, algunos enfoques principales 
son: 
 Uso de exceso de vapor del estequiometricamente necesario. 
 Uso de catalizador con tamaños de cristales pequeños.  
 Adición de activadores para los catalizadores con base de Ni. 
 Uso de metales nobles en lugar de Ni u otros metales como base. 
 Aleación de Ni con otros metales como base u otros metales nobles. 
 Pasivación de algunas superficies de Ni que favorece la formación de carbono por azufre.  
 Uso de prereformador. 
 Mantener la reacción debajo de las condiciones oxidación o reformación oxidación con 
vapor. 
 
Por ejemplo, la mínima relación termodinámica de S/C necesaria en la reformación de diésel, jet fuel, 




Figura 3.8: Mínimas relaciones termodinámicas S/C son necesarias para prevenir la 
formación de carbono en reformación con vapor de metano, jet fuel, gasolina y diésel. 
En la reformación de metano con vapor, una razón S/C de 2.5 a 3.0 ha sido utilizada, aunque solo 1.0 
es estequiometricamente necesaria. Hasta una relación mayor de S/C alrededor de 5.0 es utilizada en 
la reformación de hidrocarburos superiores tales como gasolina, diésel y jet fuel. El vapor adicional 
promueve la reacción de WGS, por ello disminuye la presión parcial del CO en la corriente de gas 
combustible. El exceso de vapor también conduce a la reacción de gasificación del carbono.  
Los convencionales catalizadores con base de Ni podría ser modificados por adición de óxidos como 
activadores, tales como de potasio, lantano, cerio y molibdeno en las formulaciones del catalizador. 
Y se considera que las adiciones de activadores mejoran la dispersión de Ni sobre la superficie del 
catalizador, por ello reducen la oportunidad de formación de carbono. Metales nobles tales como Pd, 
Pt, Ru e Ir han sido descubiertas en ser más tolerante al carbono por la menor solubilidad del carbono 
en estos metales.  
Sin embargo, ellos son más caros que el catalizador con base de Ni, y como consecuencia su uso es 
menos atractivo en aplicaciones comerciales a gran escala. Las aleaciones de Ni con otros metales 
como base, tales como Cu, Co o metales nobles como el Au, Pt y Re también disminuyen la velocidad 
de formación de carbono.  
En la figura 3.9, se observa por ejemplo la formación de carbono durante la reformación con vapor 
del n - butano puede ser drásticamente suprimido por las aleaciones de Ni con Au al 1.85wt%. El Ni 
y el Au no se mezclan en una masa, pero pueden formar estructuras como una aleación en la capa 
más externa. Como resultado, fue posible el control del área superficial y para eliminar la formación 




Figura 3.9: Se observa el efecto de la cantidad de depósitos de carbono que permite la 
superficie del catalizador Ni – Au, durante la reformación con vapor de n – butano.   
 
Como se ha discutido en la sección 3.1.5, el uso de un prereformador adiabático también ayuda en 
disminuir el riesgo de la formación de carbono en la reformación con vapor de hidrocarburos 
superiores. El prereformador está antes del reformador principal a relativamente bajas temperaturas, 
entre 350ºC - 550ºC sobre un catalizador con base de Ni o utilizando un catalizador similar al 
reformador principal. El reformador opera adiabáticamente, es decir el calor no se suministra ni se 
retira.    
 
 
3.2 TECNOLOGIA DE REFORMACION 
La reformación ocurre cuando un hidrocarburo o alcohol y, el vapor y/o oxígeno fluyen juntos a través 
de un lecho catalítico bajo óptimas condiciones de operación. Dependiendo si el vapor u oxígeno, o 
una mezcla de ambos es utilizado, la tecnología de reformación es llamada Reformación con Vapor 
(Steam Reforming), Oxidación Parcial (Partial Oxidation) y Reformación Autotérmica (Autothermal 
Reforming, ATR), respectivamente. La reformación del Gas Natural con CO2, es también conocida 
como Reformación Seca (Dry Reforming) que se ha reportado recientemente. 
En medio de las tecnologías de reformación, hoy en día es la Reformación con Vapor el proceso más 
utilizado para la producción de H2, debido a que ofrece una relación alta de H2/CO (cercano a 3) ya 
que parte del H2 procede del H2O(v). 
El proceso a desarrollar es la Reformación Catalítica con Vapor (Catalytic Steam Reforming, CSR), 
la cual involucra la extracción de moléculas de H2 de los combustibles de hidrocarburos o alcoholes 
mediante vapor de agua (H2O(v)), sobre catalizadores con base de metal o con soporte de un metal 
estable. Y se representa en la ecuación: 
CH4(g)    +   H2O (v)         3 H2 (g) + CO (g)      ∆H
°
298  = + 205.9 KJ/mol 
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Como se ha mencionado, la ecuación general para representar la reformación de los hidrocarburos 
con vapor es:  
CnHm + n H2O   (
m+2n
2
) H2 + nCO 
Mientras la temperatura de operación del reformador se incrementa, el equilibrio de reformación 
varía, entonces resulta más hidrógeno y menos metano en la salida del reformador, por lo tanto, menos 
metano en el gas de cola. 
3.3 TECNOLOGIA DE CONVERSION DEL VAPOR DE AGUA 
La reacción de conversión de vapor de agua (conocida en inglés como Water Gas Shift, WGS), es 
exotérmica entre el monóxido de carbono y Vapor, para producir H2 y dióxido de carbono.   
CO (g)  + H2O (v)    CO2 (g) + H2(g) 
Usualmente esta reacción se desarrolla con facilidad, mediante un catalizador. Hoy en día, está siendo 
empleada en las plantas de producción de H2, principalmente en la SMR. La reacción WGS permite 
generar una mol de hidrógeno adicional. A gran escala, las plantas industriales que producen H2 de 
esta manera, casi siempre estan integrados con procesos que consumen H2 tales como la producción 
de amoniaco o el hidrotratamiento de las fracciones del petróleo.  
Las tecnologías basadas en combustibles fósiles tales como reformación con vapor, reformación 
autotérmica u oxidación parcial catalítica, pueden producir cantidad significativa de CO, cual no solo 
disminuye la productividad de H2 sino también puede envenenar el catalizador del proceso. Entonces, 
este contenido de CO puede ser reducido a través de la reacción WGS, cual produce  1 mol de H2 por 
cada mol de CO convertido.  
3.3.1 Consideraciones Termodinámicas 
La reacción WGS es ligeramente exotérmica ( ∆ H = - 41.6 KJ/mol, en fase gas) y es un ejemplo 
típico de una reacción controlada por el equilibrio, especialmente a altas temperaturas. La reacción 
procede sin cambios en el número de moles y en consecuencia la presión no tiene un efecto 
significativo en el equilibrio.  
Para presiones entres 10 - 50 bar, las siguientes expresiones son recomendadas para la constante de 
equilibrio en función de la temperatura:  
 
Kp =  
 
 
Como se observa la constante de equilibrio es aproximadamente entre 1 a 800°C, cerca de 10 a 415°C, 
100 a 240°C y 330 a 180°C.  
exp (-4.3701 + 4604 / T(K)) alrededor de 250 C  
exp (-4.2939 + 4546 / T(K)) alrededor de 440 C  




Con el propósito de conseguir reducir el CO y elevar la concentración de H2 en el efluente, sin tener 
que utilizar un exceso significativo de vapor, por ello se espera que la reacción pueda operar a bajas 
temperaturas. Sin embargo, a menores temperaturas, la velocidad de reacción disminuye y llega a ser 
cinéticamente controlada.   
 
Figura 3.10.  Variación de la constante de equilibrio según las temperaturas.  
 
3.3.2 Procesos Industriales y Catalizadores 
Tradicionalmente, y con las más modernas implementaciones, en la industria la reacción WGS se 
realiza en la primera o en dos etapas.  
En la primera etapa, la concentración de CO es reducida desde 10% - 13% hasta 2% - 3% (base seca) 
sobre un catalizador como de magnetita activada con cromo, para generar la descomposición o 
conversión a alta temperatura (High Temperature Shift, HTS). Más el CO2, que resultó de la reacción 
de la reformación, es usualmente removido o retirado del reactor HTS mediante un absorbedor o 
limpiador y luego se adiciona un exceso significativo de vapor, o se retira en la subsiguiente unidad 
llamada PSA.  
El primer paso de la reacción WGS opera adiabáticamente con una temperatura de entrada entre 
350°C – 550°C (dependiendo de la composición de alimentación), y una presión alrededor de 20 bar 
que a veces excede los 30bar (dependiendo sobre los requerimientos de la planta adyacente). Las 
velocidades espaciales de gas por hora (Gas Hourly Space Velocities, GHSVs) son de 400h−1 – 
1200h−1, o un tiempo de contacto superficial de 3seg. – 9seg (en base húmeda) son los valores 
comunes.  
En la segunda etapa, se realiza la descomposición o conversión a bajas temperaturas (Low 
Temperature Shift, LTS), tiene ventajas favorables en el equilibrio debajo de los 250°C, con el 
propósito de reducir la concentración de CO a 0.2% - 0.4% en la presencia de un catalizador como 




En el sistema adiabático HTS la temperatura tiende a aumentar alrededor de 50°C, por ello en el 
intermedio es necesario enfriar antes de la etapa LTS. El límite inferior de la temperatura para este 
paso es cerca de los 200°C, que es mandatorio por el punto de roció del agua bajo las condiciones de 
operación, puesto que cualquier condensación podría dañar el catalizador.  
La típica composición de alimentación en base seca es de 2% - 3% de CO, 20% de CO2 y 77% - 78% 
de H2, y la relación de vapor con un gas en base seca  es alrededor de 0.4 en la práctica. La temperatura 
adiabática aumenta a lo largo del reactor habitualmente cerca de los 15°C. El común rango de 
presiones entre 10 bar – 30 bar y un GHSVs alrededor de 3600h−1 o un tiempo de contacto superficial 
en base húmeda cercano a 1seg. son valores conocidos.        
3.3.3 Mecanismo de reacción y cinética 
Cierto grado de controversia existe en la literatura entre ambas etapas de la reacción catalizada WGS, 
especialmente con el catalizador de CuZn.  
En los casos de HTS, con catalizador de Hierro – Cromo, Rhodes et al. Concluyo en su más 
convincente publicación, evidencias a favor del mecanismo que involucra la disociación del agua en 
la etapa rédox Fe+2/Fe+3. Sin embargo, en la etapa LTS con catalizador CuZn, los hechos sugieren 
que los lugares activos del Cu, son responsables de ambas disociaciones de adsorción del agua 
necesaria según mecanismo rédox y en la formación del intermediario COOH, cual sufre una 
subsecuentemente descomposición en los lugares similares.  
De gran importancia, aunque tenemos menor información en el mecanismo del catalizador CoMo en 
el proceso de WGS, debido principalmente a la falta de estabilidad de las especies activas de azufre 
en las condiciones experimentales utilizadas en el estudio del mecanismo. Hakkarainen, Salmi y 
colaboradores observaron una constante pérdida de azufre como respuesta fugaz del experimento, por 
encima de las condiciones de operación establecidas. 
3.3.4 Mejoramiento de la Catálisis 
Mientras las tecnologías y catalizadores comerciales son empleadas exitosamente en la industria, 
existen algunos importantes inconvenientes con estos catalizadores, tales como una menor actividad 
del catalizador Fe–Cr a bajas temperaturas, y la susceptibilidad en el envenenamiento e incrustación 
del catalizador de descomposición CuZn.  
Adicionalmente, ambos tipos de catalizadores son pirofosforico, generando serios problemas de 
seguridad en casos de un accidente por la explosión. Además, los catalizadores necesitan un especial 
y cuidadoso control en la etapa de activación, con el propósito de conseguir una óptima fase activa, 
como el catalizador CuZn que podría ser particularmente sensible a accidentales de paradas de planta, 








3.4 TECNOLOGIA DE ADSORCION POR VARIACION DE PRESION 
La producción de alta pureza de H2, contiene entre 60-90 mol% de H2, utilizando la adsorción por 
variación de presión (PSA, Pressure Swing Adsorption), proceso que ha llegado a ser una opción de 
alta tecnología técnica en la industria química y petroquímica. Además, el 85% de la actual 
producción de H2 utiliza esta tecnología en la purificación de H2.  
El concepto fundamental de un proceso PSA de H2 es relativamente simple, la adsorción por variación 
de presión es un proceso cíclico que usa lechos de adsorbente sólido para remover las impurezas del 
gas. El mismo hidrógeno pasa a través del lecho adsorbente con sólo una diminuta fracción adsorbida. 
Los lechos son regenerados por despresurización, seguido de una purga a baja presión. Cuando los 
lechos son despresurizados, es producida una corriente de gas residual (o “gas de cola”), conteniendo 
impurezas de la alimentación (CO2, CO, CH4, N2) más algo de hidrógeno, esta corriente de proceso 
se quema como combustible en el reformador. Las condiciones de operación del reformador, en una 
planta que utiliza el proceso PSA están establecidas de modo tal que el gas de cola proporcione no 
más de alrededor de 85% del combustible del reformador. Este límite es importante para un buen 
control del quemador porque el gas de cola es más difícil de quemar que el gas combustible regular, 
ya que el alto contenido de CO2 puede dificultar la producción de una flama estable. 
Es decir, las impurezas procedentes de la mezcla de gases que contienen H2 son selectivamente 
adsorbidas sobre un micro y meso poroso adsorbente sólido (zeolitas, carbono activado, gels de sílice 
y alúmina) a una presión relativamente alta según contacto de gas alimentado con la columna 
empaquetada (de relleno) sólida de adsorbente, con el propósito de producir H2 de alta pureza a una 
presión similar al gas de alimentación. Los componentes adsorbidos del sólido son luego desorbidos, 
por la reducción de sus presiones parciales en fase gaseosa superpuesta dentro de la columna, de 
modo que el adsorbente puede ser reutilizado. Disminuyendo la presión de la columna 
(despresurización), fluyendo el gas de H2 producido libre de impurezas y el adsorbente (purga) a 
presión menor, son dos etapas comunes que se llevan a cabo en los procesos de desorción. Los gases 
desorbidos, tienen una mayor concentración de los componentes más fuertemente adsorbidos del gas 
alimentado.            
Aunque el concepto es simple, en la práctica el actual diseño de un proceso PSA puede ser bastante 
complejo, porque involucra generalmente el uso de sistemas de adsorción multicolumnas, operando 
bajo ciclos de estado estacionario. Estas incluyen los procesos de adsorción, desorción, y una gran 
cantidad de etapas complementarias que son diseñadas para aumentar la pureza del H2 producido y 
recuperado, para disminuir la pérdida de adsorbente, y optimizar la eficiencia de separación total.  
Además, las dos cargas de alimentación adicionales más comunes en la tecnología de SMR utilizando 
la unidad PSA como purificadora, son (i) con suministro de gas Off – gas (SMROG) y (ii) utilizando 
gas de refinería (Refinery Off gas, ROG), procedente de varias fuentes. Ambas cargas, son gases 
generalmente disponibles a 4 - 30 atm de presión y temperaturas de 21°C - 38°C (70°F – 100°F), y 
son saturadas con agua usualmente. Las unidades de proceso PSA son diseñadas para producir un 
producto seco rico en H2, a presión del gas de alimentación conteniendo 98 - 99.999 mol% de H2 
con una recuperación de H2 de 70-95 mol%.  
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La corriente de gas de residuos contiene un irrecuperable H2 y todas las impurezas del gas de 
alimentación, producidos a una presión de 1.1 atm - 1.7 atm, esta corriente de desecho también se 
utiliza usualmente en la planta como combustible.  
 
Figura 3.11: Ruta de reformación convencional del metano de vapor (SMR) para la 
producción del hidrógeno. 
 
La figura 3.11, muestra un esquema para la producción de H2 utilizando SMR – WGS – PSA. 
Reacciona el vapor y el gas natural a una relación de 2.5 – 6, a alta temperatura (700 - 900 °C) y 
presión (4 - 30 atm) sobre catalizador de Ni. La composición del gas que sale del reactor endotérmico 
de la reacción SMR en base seca es 70 - 72% H2, 6 - 8% CH4, 8 - 10% CO y 10 - 14% CO2, luego 
se enfría a 300 – 400 °C. Luego es sometido a la reacción exotérmica WGS, es enfriado de nuevo y 
purificado en la unidad multicolumna PSA. 
Donde el producto contiene 99.999 mol% H2 (< 15 ppm de COx), con una recuperación usual de 70 
- 95 mol H2%. El gas de desecho de la unidad PSA se recicla para su empleo como combustible en 
el horno - reactor del reformador, junto con el gas natural nuevo, en equilibrio proporcionan las 
necesidades del combustible.      
La recuperación de H2 procedente de ROG, ha encontrado también un principal lugar en esta 
tecnología. La fuerza impulsora para esta aplicación, es que en las refinerías han llegado a ser 
deficientes en H2 debido a la gran demanda para satisfacer las regulaciones de eliminar azufre y 
gasolinas reformadas, y se está buscando alternativas de bajo costo como las fuentes de H2.  
La productividad del H2 puede incrementarse, ya que los ciclos de la unidad PSA deben ser rápidos 




La recuperación de H2 mediante el proceso PSA, puede incrementarse por:  
 Diseño de procesos creativos para conservar el vacío (no se obstruya) de H2 en la columna 
de adsorción antes de la etapa de depresurización del ciclo.  
 Cuidadosa selección de adsorbentes utilizados para disminuir la coadsorción de H2 y 
facilidad de desorción de las impurezas adsorbidas durante la etapa de purga.  
Además, una gran recuperación de hidrógeno puede resultar en:  
 Un importante ahorro en el capital y el costo de operación, en la producción de hidrógeno 
por SMR debido a la reducción del tamaño del reformador y disminuye el consumo de Gas 
Natural necesario.  
 Se incrementa el costo sustancial en el proceso de recuperación de hidrógeno, a partir de 
ROG.  
Una práctica común, es utilizar más de un tipo de adsorbente en las columnas PSA con el propósito 
de:  
 Obtener un trabajo óptimo en la capacidad de adsorción y selectividad, para las impurezas 
del gas alimentado mientras que reduce la coadsorción de hidrógeno.  
 Consigue una desorción eficiente utilizando una cantidad mínima de hidrógeno como gas 
purga.   
La Unidad PSA es más utilizada para solo la producción de H2 y es patentada por Union Carbide 
Corporation. Una versión de este proceso consiste en nueve etapas, otras modificaciones se utilizan 
usualmente, las unidades de PSA multicolumnas contienen 4 - 12 columnas paralelas que se emplea 
para adaptar estas etapas. Varios adsorbedores pueden recibir simultáneamente la mezcla de gas de 
alimentación, cuando la capacidad de producción de H2 es muy grande. Este proceso es generalmente 
conocido como proceso poly – bed (de varios lechos), la tecnología del proceso PSA del H2 de Union 
Carbide fue vendida a UOP LLC en la década de 1980.   
El sistema de poly - bed consiste en 10 columnas paralelas, conteniendo cada una, una capa de carbón 
activado en el extremo de alimentación y una capa de zeolita 5A en el extremo del producto, podría 
procesar un SMROG (77,1% de H2, 22,5% de CO2 y CH4 al 0,013%) a 20,7 atm y 21ºC para producir 
un producto H2 puro al 99,999%, cerca de la presión del gas de alimentación con una recuperación 
de H2 de 86,0%. La presión de desorción más baja para el proceso fue de 1 atm y la composición del 
gas residual fue 32,0% H2, 66,8% CO2, 1,0% de CO, y 0,04% de CH4. Las fracciones en volumen 
de las capas de carbono y zeolita en los adsorbentes fueron 0,762 y 0,238, respectivamente.  
El tiempo total del ciclo (11 etapas) utilizado fue de 13,33 min, y la capacidad de procesamiento de 
la alimentación para el proceso fue 34,9 pies3 de gas de alimentación (1 atm, 15 °C / pies3) de 
adsorbente total en el sistema / ciclo.  
Una muy interesante, variación del proceso mencionado, es patentada por la Corporación Ingeniería 
Toyo de Japón. Este proceso es utilizando la recuperación de H2 a partir de ROG (refinería off gas), 
y consiste en una secuencia de nueve etapas.  
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El gas de purga a contracorriente se produce permitiendo que algunas impurezas se rompan a través 
de la columna (aumenta sustancialmente la cantidad de gas de purga), pero la eficiencia de purga se 
mantiene invirtiendo el orden de flujo de este gas en la columna que se purga. Este proceso es de esta 
manera llamado último en salir, primero en procesar (last out first in, LOFIN).  
El uso de una gran cantidad de gas de purga, en parte con impurezas de H2, aumenta todo el H2 
recuperado por el proceso y reduce el inventario del adsorbente.  
Para el proceso LOFIN que utiliza cuatro adsorbentes paralelos y un tanque de almacenamiento de 
gas. El principio comprende: adsorción, depresurizacion, purga de baja presión y recompresión. A 
continuación, explicaremos brevemente la operación del sistema:  
 Adsorbedor 1: el gas de síntesis ingresa a presiones entre 10 – 40 bar y temperaturas entre 
15 – 30°C, según los requerimientos con una caída de presión de 0.6 bar aproximadamente, 
el H2 purificado sale por el tope.   
 
 Adsorbedor 2: está en proceso de depresurizacion, liberando el gas de purga hacia el tercer 
adsorbedor y presurizando el adsorbedor 4, el cual a su vez obtiene una presurización final 
con H2 purificado. 
 
 Adsorbedor 3: la purga del adsorbedor 3 toma lugar a baja presión (1 a 10bar), esto garantiza 
una completa remoción de impurezas, de acuerdo al mayor tamaño de la molécula. Es usual 
que la relación de presión entre el gas alimentado y la purga se toma como 4:1. 
 
 Adsorbedor 4: está en proceso de presurización, liberando el gas del segundo y parte del H2 
pero del primer adsorbedor.  
El rendimiento de separación depende de las presiones del H2 entrante y de la purga (4:1 
aproximadamente). Además, depende de la cantidad de H2 en la alimentación. El rendimiento es 
alrededor de 85% de recuperación cuando la alimentación contiene entre 75 a 80% de H2, este 
proceso deja de ser rentable, cuando el contenido de la carga es inferior al 30% en volumen. 
Podría producir un producto de H2 al 99,96% a presión de gas de alimentación a partir de un ROG 
que contenía H2 al 78,8 %, 15.3 % de CH4, 4.0 % C2H6, 1.4% de C3 H8, 0.3% de   C4 H10 y 0.1% 
de C5H12 (en base seca) a Presión de 28 atm y 15 °C con una recuperación de H2 del 86,3%. Los 
adsorbedores están empaquetados con una capa de gel de sílice (25%) cerca del extremo de 
alimentación y una capa de carbón activado (75%) cerca del extremo del producto. El tiempo total 
del ciclo (nueve etapas) para el proceso fue de 30,0 min y la capacidad de procesamiento de la 
alimentación para el proceso fue de 153,0 pies3 de gas de alimentación / pies3 de adsorbente total 
en el sistema / ciclo.  
El gas residual que contenía 33,8% de H2, 47,9% de CH4, 12,5% de C2H6, 4,4% de C3H8  e 1.25 
de hidrocarburos superiores a C4, fue producido a una presión de 1,3 atm. Varias otras 
configuraciones de proceso de PSA se han propuesto para la purificación y recuperación de H2 de 
diversas corrientes ROG. 
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3.4.1 Capacidad de Adsorción Según los Contaminantes  
El principio de separación de las impurezas es de acuerdo al tamaño molecular. Se puede deducir que 
el hidrógeno al ser una molécula pequeña, no debería ser retenida y así recuperarse en su totalidad. 
Sin embargo, ningún proceso ocurre al 100%, por ello se trabaja a una recuperación del 85% de H2. 
El hidrógeno queda retenido debido a que moléculas más grandes pueden obstruir los tamices, no 
dejando pasar a las más pequeñas. Este proceso se puede diseñar para separar otros compuestos o 
átomos gaseosos (no sólo hidrógeno), según el tamaño de la molécula.  
Del sistema se obtiene un gas de cola, que contiene trazas de hidrógeno. Es común utilizar este gas 
como combustible en el horno de reformado. Sin embargo, existe la posibilidad de que genere una 
flama inestable por el bajo poder calórico y alto contenido de CO2. En ese sentido, la planta se diseña 
para que la combustión del gas de cola represente no más del 85% de lo quemado en el horno.  
El producto final de la reformación con vapor con unidad PSA, obtiene un flujo de H2 de alta pureza, 
usualmente entre 99.99 – 99.9999% del volumen. La cual es una ventaja muy importante comparada 
con otros métodos.  
En conclusión, la purificación de gas por este principio, presenta en el inicio cierto número de 
recipientes (alrededor de 4 a 12) llenos de material adsorbente (gel de aluminio, carbón activado o 
tamiz molecular), colocados en una serie de etapas de regeneración. Además, la alta confiabilidad del 
proceso, es como consecuencia de:  
 El proceso se desarrolla a temperatura ambiente, sin utilizar solventes o productos químicos.  
 Los materiales de adsorción tienen una vida útil mayor de 10 años. 
 No es necesario equipo rotativo.  
 Una microcomputadora controla la secuencia de los adsorbentes y monitorea el correcto 
funcionamiento de todas las permutaciones de las válvulas. Al encontrarse algún problema, 
automáticamente, el adsorbedor relevante se pone en servicio y continúa la producción.  
3.4.1.1 Proceso de Purificación solo para 𝐇𝟐    
La selección de adsorbentes es crítica, para determinar el rendimiento de separación global de la etapa 
PSA antes descritos en la purificación de hidrógeno. La separación de las impurezas del hidrógeno 
por los adsorbentes utilizados en el proceso, se basa generalmente en sus selectividades 
termodinámicas de adsorción sobre H2.  
Por lo tanto, las propiedades principales para la selección de los adsorbentes son: 
 Las propiedades y selectividades en equilibrio de la adsorción multicomponente. 
 Los calores isostéricos de adsorción de los multicomponentes. 
 Las características del equilibrio de la desorción controlada de los multicomponentes 
(impurezas) del gas alimentado, bajo las condiciones de operación en las etapas de adsorción 
y desorción de los procesos PSA 
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Los adsorbentes, se eligen usualmente por tener una cinética rápida de adsorción. Sin embargo, el 
efecto de mejorar los coeficientes de transferencia de masa en la adsorción no puede ser ignorada, 
especialmente para ciclos rápidos de la unidad PSA.   
El uso de zeolitas, carbón activado, gel de sílice y alúmina activada para la producción de H2 puro a 
partir de varios gases como carga, para utilizar en el proceso PSA, han sido reconocidos desde el 
inicio del desarrollo de esta tecnología. 
El uso de diferentes adsorbentes en capas de diferentes fracciones de volumen, en una sola columna 
para optimizar el proceso de separación han sido reconocidos desde mucho tiempo atrás. La siguiente 
sección describe brevemente algunas selecciones lógicas detrás de los adsorbentes, como nuevos 
desarrollos en este campo.  
3.4.1.2 Adsorbentes para eliminar 𝐂𝐎𝟐 
El carbón activado es universalmente elegido como el adsorbente preferido en la eliminación del CO2 
acumulado, procedente del SMROG (steam methane reforming off gas). Una capa de carbono 
activado es utilizada en la parte final de la línea entrante a la columna de adsorción para este propósito.  
Los tipos de carbón activado comerciales proporcionan una buena capacidad de trabajo de la unidad 
PSA para la adsorción de CO2, a partir de SMROG y aceptable selectividad de CO2 en vez de CO, 
CH4, N2 e H2. En el mismo sentido, la fuerza de adsorción de CO2 sobre el carbono activado es 
moderada, que permite una fácil desorción de CO2, bajo las condiciones del proceso PSA para H2. La 
figura 3.12 muestra la adsorción isotérmica para el CO2 y otros componentes de SMROG a 30°C 
sobre carbono activado BPL, producido por Calgon Corp.  
 
Figura 3.12: Isotermas de adsorción de CO2, CH4, N2 sobre carbón BPL a 30°C.  
 
En la figura 3.13 se observa la adsorción isotérmica de los mismos gases sobre zeolita 5A a 30°C. 
Estos datos isotérmicos fueron medidos en los laboratorios Air Products and Chemicals utilizando un 




Figura 3.13: Isotermas de adsorción de CO2, CO, CH4, N2 sobre zeolita 5A a 30°C.  
La tabla 3.8 compara las selectividades entre gases binarios de los componentes de SMROG sobre el 
carbono BPL y zeolita 5A en la zona de la ley de Henry (límite de la presión cero) a 30°C. El primer 
componente mencionado es la especie más selectiva. La zeolita polar ofrece mayor selectividad de 
adsorción en los gases polares (CO2, CO y N2), que con el H2 que es un gas no polar.  
Tabla 3.8: Selectividades de la ley de Henry sobre carbono BPL y zeolita 5A a 30°C. 
 
Sin embargo, algunas de las características interesantes incluyen:  
 La selectividad de adsorción del CH4 no polar sobre el H2, es prácticamente el mismo 
sobre ambos adsorbentes.  
 El CH4 no polar es más adsorbido selectivamente, y débilmente sobre el N2 polar en el 
carbono BPL que en la zeolita.  
 El CH4 es adsorbido selectivamente sobre el CO en el carbono BPL mientras el CO es 
adsorbido preferencialmente en lugar de CH4 en la zeolita.  
La tabla 3.9 compara la capacidad de trabajo de la isoterma CO2 (entre presiones parciales de 5.0 - 
0.5 atm a 25°C), y los calores isostericos de adsorción del CO2 sobre el carbono BPL y la zeolita 5A. 
Y podemos observar que la capacidad de trabajo de la isoterma CO2 es mucho mayor que sobre el 
carbono. Además, es adsorbido con mucho menos fuerza sobre el carbono (menor calor de adsorción).  
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Tabla 3.9: Capacidad de trabajo y calor de adsorción del CO2. 
 
La figura 3.14, muestra las características de la isoterma de adsorción del CO2 puro procedente de la 
columna (empaquetado con carbono BPL o zeolita 5A) por purga del H2 puro a 30°C y 1.0 atm de 
presión. Se muestra la fracción de CO2 desorbido procedente de la columna que estuvo inicialmente 
en equilibrio con CO2 puro a 1.0 atm y 30°C, como una función de cantidad específica del H2 saliente 
de la columna.   
 
Figura 3.14: Características curvas de desorción en equilibrio controlado de CO2 por purga 
de H2. 
Estos datos muestran que aunque en la zeolita 5A puede exhibir una mayor capacidad en la adsorción 
del CO2 (figura 3.12) que el carbono BPL (figura 3.11), particularmente en zonas de baja presión, y 
ofrece mayor selectividad de adsorción para el CO2 sobre los otros componentes de la SMROG (tabla 
3.9), la capacidad de trabajo neto de la unidad PSA para el CO2 sobre el carbono es mucho mayor que 
en la zeolita (tabla 3.10) y una cantidad significativamente menor de gas purga del H2 en exceso para 
la desorción de CO2 procedente del carbono que en la zeolita (figura 3.12). Esto es porque el CO2, es 
mucho menos fuerte adsorbido sobre el carbono que en la zeolita como es indicado por bajo calor 
isosterico de adsorción del CO2 sobre el carbono (tabla 3.10).  
Un mayor calor de adsorción del CO2 sobre la zeolita es generada por la fuerte interacción polar – 
polar, entre los lugares activos de la estructura polar de zeolita y el tetrapolar constante del CO2. La 
interacción es más débil entre el CO2 y el carbono activado moderadamente no polar.  
Puesto que, la mayor capacidad de trabajo de la unida PSA y la fácil desorción por purga son las dos 
más deseables propiedades para mejorar el rendimiento del sistema PSA, el carbono activado no polar 




3.4.1.3. Adsorbentes para eliminar  CO y 𝐍𝟐 diluido 
El rendimiento del proceso comercial de H2 (tiempo en línea, productividad y pureza del producto) 
es generalmente mandatorio por las características de adsorción del más débilmente adsorbido (aparte 
del H2) en el gas de carga.  
La etapa de adsorción del proceso PSA se continúa hasta que la composición de las impurezas en el 
gas efluente llegue al límite (usualmente 1 ppm, cuando se desea un producto de alta pureza de H2).  
La impureza típica es N2, en la producción de H2 a partir de SMROG. Las selectividades de adsorción 
de los constituyentes aumenta en el orden CO2> CH4> CO > N2 > H2 sobre el carbono y en el orden 
de CO2 > CO > CH4 > N2 > H2 en la zeolita (tabla 3.9). Por consiguiente, una capa de zeolita 5A, que 
exhibe una mayor capacidad de adsorción del N2 (figura 3.12 y 3.13) y la selectividad de adsorción 
sobre el H2 (tabla 3.9) a bajas presiones parciales de N2, debido a las fuertes interacciones entre los 
lugares activos de la zeolita y el tetrapolar constante de N2, es usualmente ocurrido en el producto 
final del absorbedor. Además, la capa de zeolita 5A se utiliza para remover el CO diluido procedente 
del SMROG pues su mayor capacidad de adsorción (figura 3.13) y selectividad sobre el H2 (Tabla 
3.9) son causadas por las fuertes interacciones permanentes entre el dipolo, el tetrapolar constante de 
CO y los lugares polares de la zeolita.  
Las características de las isotermas de desorción de los componentes puros (a) N2 y (b) CO, a partir 
de la zeolita 5A y carbono BPL, por purga de H2 a 1.0 atm y 30°C se muestran en  la figura 3.15. La 
columna esta inicialmente en equilibrio con CO o N2 puros a 1.0atm y 30°C, y luego es purgado con 









Figura 3.15: Curva característica de desorción en equilibrio controlado de N2 y CO por purga 
de H2. 
La figura 3.15 muestra la fracción de CO y N2 desorbidos, como una función de la cantidad específica 
de H2 saliente de la columna. Esto puede verse en que el CO y N2 puede ser muy fácilmente 
desorbidos a partir del carbono por la purga del H2, porque ellos son muy débilmente adsorbidos 
sobre el carbono no polar (baja capacidad de adsorción y selectividad sobre el H2).  
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Sin embargo, estos gases pueden ser desorbidos razonablemente bien (80% de impurezas removidas) 
por la zeolita 5A sin consumir un gran volumen de H2 como gas de purga. De hecho, una comparación 
entre la figura 3.14 y 3.15 muestra la desorción de CO2 por el carbono BPL, y la no desorción del CO 
y N2 por zeolita con el gas de H2 como purga, podría acondicionar un límite de la cantidad de calidad 
de H2 purga requerido en el proceso PSA. Por consiguiente, la zeolita 5A es el adsorbente preferido 
para remover (reducir) el CO y N2 procedente del SMROG.  
3.4.1.4 Adsorbentes para la remoción de 𝐂𝐇𝟒  
La capacidad de adsorción del CH4 no polar y su selectividad de adsorción sobre el H2, son similares, 
en la zeolita 5A y carbono activado BPL como se muestra en las figuras 3.11 y 3.12, y en la tabla 3.9. 
Sin embargo, el CH4 es selectivamente más adsorbido que CO en carbono BPL y el CO es 
selectivamente más adsorbido que el CH4 en la zeolita, según en la tabla 3.9.                  En general, 
la mayoría de CH4 eliminado a partir de SMROG, es realizado por la capa de carbón activado debido 
a su alta selectividad sobre el CO.  
Cualquier molécula de CH4 que penetre la capa de carbono podría ser selectivamente menos 
adsorbido que el CO en la capa de zeolita. Por consiguiente, CO y CH4 a menudo se abren paso hasta 
el producto final del proceso PSA simultáneamente. No obstante, ambas capas de zeolita y carbono 
son utilizadas para la remoción de CH4 a partir de SMROG.  
3.4.1.5 Adsorbentes para la remoción de hidrocarburos de 𝐂𝟏 - 𝐂𝟒 
Las principales impurezas presentes usualmente en ROG para la recuperación de H2 mediante el 
proceso PSA, son la mayoría C1 y C2, e hidrocarburos diluidos que son el C3 y C4. La figura 3.16 y 
3.17 describen las isotermas de adsorción de los componentes del gas de purga del ROG a 30°C sobre 
carbono activado BPL y una muestra se silica gel (adsorbe H, producido por Engelhard Corp.), 
respectivamente.  
Estos datos fueron además medidos en la empresa Air Products and Chemical, Inc. Laboratories. 
Podemos ver que el carbono absorbe hidrocarburos C3+ muy fuertemente. Por consiguiente, la 
desorción de estos hidrocarburos procedentes del carbono BPL por gas de purga H2, llega a ser 








Figura 3.16: Las isotermas de adsorción de C4H10, C3H8, C2H6, CH4 y H2 sobre carbono 
BPL a 30ºC. 
 
 
Figura 3.17: Las isotermas de adsorción de C4H10, C3H8, C2H6, CH4 y H2 sobre gel de sílice 








La figura 3.18 compara las isotermas de desorción características de C2H6 (a) y  C3H8 (b) puros, 
mediante la purga de H2 procedente de carbono BPL y muestras de silica gel a 1.0 atm y 30°C. Estos 
datos fueron además generados de la misma manera que los componentes de SMROG.  
 
 
Figura 3.18: Características de la desorción controlada por el equilibrio de la purga de C3H8 
por H2. 
Los resultados muestran que la desorción del C3H8 procedente del carbono por purga de H2, requiere 
un gran volumen de H2, mientras la desorción de C2H6 a partir de carbono puede ser conseguido 
según el uso de cantidades moderadas de purga de H2. Por consiguiente, el silica gel, que ofrece 
relativamente menor capacidad de absorción absoluta y selectividades sobre el H2 para hidrocarburos 
C3+ que el carbono BPL, y es el material preferido en la remoción de hidrocarburos superiores a partir 
de ROG porque puede ser más fácilmente regenerado por purga de H2 (Figura 3.18).  
Por otro lado, el carbono es preferido en la remoción de CH4 y C2H6, debido a que muestra 
capacidades y selectividades relativamente superiores de adsorción sobre H2, para estos gases. 
Además, estos gases no son adsorbidos muy fuertemente sobre el carbono. La ventaja de utilizar silica 
gel como el adsorbente primordial para hidrocarburos C3+ en la purificación de H2 procedente de 
ROG mediante PSA, que ha sido experimentalmente evaluada y numéricamente simulada utilizando 
un modelo de proceso. El estudio demostró la dificultad en desorber C4H10, procedente de una 
columna de PSA que contiene sólo carbono activado.  
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Una columna empaquetada con una capa de silica gel en el extremo de la alimentación seguido por 
una capa de carbón activado en el producto final, sin embargo, resulta un problema en la disminución 
la productividad del proceso PSA con el uso de un sistema de adsorbentes duales.  
Si una columna contiene tres capas de diferentes adsorbentes, tales como una mínima área superficial 
de alúmina activada en el extremo de la alimentación (2% - 20% del volumen del lecho), una 
superficie intermedia de área superficial de silica gel en el medio (25% - 40% del volumen del lecho) 
y una mayor área superficial de carbono activado en el producto final (40% - 78% del volumen de 
lecho), se ha encontrado como un arreglo óptimo para la purificación de H2 por ROG. Se debe 
entender que varias formas de carbonos activados y silica gels pueden ser empleados para la 
producción de H2  procedente de ROG. 
3.4.2 RENTABILIDAD DEL PROCESO PSA  
Antes de la elección del proceso PSA de H2, como la industria estándar de la purificación de H2, el 
método más común para la producción de alta pureza de H2 a partir de SMROG, consistía en una 
cadena de unidades de separación que incluía: 
 Remoción de CO2 por absorción, utilizando solventes físicos o químicos.  
 Eliminación de CO por metanación catalítica que consume algo del producto de H2. 
 Remoción de CH4 por condensación criogénica.  
 
El producto de H2 aún contiene algo de N2 como impureza. Desde la aparición del proceso PSA del 
H2, casi ya hace 35 años, simplifico significativamente el proceso de purificación de H2 por el uso 
de una sola unidad de operación, mientras que resulta un producto de alta pureza de gas H2 (99.999%) 
a presión del gas alimentado. El proceso PSA además permitió el uso de un solo reactor WGS (a alta 
temperatura) en lugar de dos reactores (de alta y baja temperatura), necesarios para los primeros 
sistemas de proceso PSA, para conseguir remover concentraciones altas de CO del gas de 
alimentación. 
A pesar de estas importantes ventajas, el cambio principal con los iniciales sistemas de PSA fue su 
rentabilidad en la operación, particularmente en la presentación de numerosos interruptores de 
válvulas, sistemas de control para procesos del ciclo en estado no estacionario, etc. El tiempo de 
funcionamiento de los primeros sistemas no fue muy bueno. Sin embargo, la rentabilidad de los 
sistemas PSA de H2 ha aumentado radicalmente en los últimos años.  
La alta rentabilidad es debido a un buen programa de mantenimiento preventivo, hábiles operadores, 
mejorar los componentes PSA (como interruptores de válvulas mariposa), y reducir la falla de 
válvulas. Además, por su operación mediante controles automatizados y eficientes capacidades de 
producción, pureza del producto, etc.  
La alta rentabilidad de suministrar H2 ha aumentado, pues la industria acepta el proceso PSA en 
general como una instalación de máquinas para la purificación continua de gas. La nueva generación 
de sistemas de H2 de RPSA descritos antes deberán cumplir la actual rentabilidad estándar que hoy 
tienen ampliamente las unidades PSA de H2.  
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3.4.3 EL DISEÑO DE LA INGENIERIA DEL PROCESO 
La clave del rendimiento de las variables para un proceso industrial PSA del H2 son la pureza del 
producto, la extracción de H2 a partir del gas alimentado y la productividad del H2 (cantidad de H2 
producido por la cantidad unitaria del adsorbente por ciclo). La productividad la determina el tamaño 
del adsorbedor. Los requerimientos precisos del diseño del proceso pueden ser muy estrictos. La 
pureza del H2 de 99.995% a más, es en la mayoría de los casos el de mayor demanda.  
La extracción de H2 a partir del proceso por la unidad PSA es otra variable critica. Una diferencia de 
porcentaje de ± 2 puntos en la estimación (usualmente entre 80% - 93%) para una planta PSA de 
mediano tamaño (30 MMSCFD) puede generar un error de ±9.5MM en los ingresos (el precio de H2 
a $3.00/1000 SCFT) sobre una vida útil de la planta (350 días / año, 15 años), cual es ± 150% del 
costo de la misma planta de PSA (omitiendo el valor del dinero en el momento). Tal dramático 
impacto podría ganar o quebrar la economía del diseño del proceso.  
El diseño comercial y optimización del proceso PSA de H2 permanece todavía en gran parte a un 
esfuerzo empírico. Un diseño de un proceso practico de PSA de H2, sin el uso del apoyo en datos de 
rendimiento o funcionamiento procedentes de una unidad de  proceso a escala piloto podría aún no 
ser factible por dos razones:  
1. El proceso PSA describe principios muy complejos, involucrando una serie de secuencias, pero 
interactuando las etapas del ciclo en estado continuo. El diseño teórico de estos procesos requiere 
una integración numérica rigurosa, no isotermas ni isobáricas en los modelos de proceso PSA 
(junto con ecuaciones parciales diferenciales que describen la masa, calor y el momento de 
balance sin el adsorbedor) utilizando apropiadas condiciones iniciales y las mínimas para cada 
etapa del proceso.  
Es a menudo difícil y consume tiempo, resolver las ecuaciones de estos modelos sin la precisión 
y confiabilidad necesaria para el diseño industrial.  
 
2. La clave para resolver los datos iniciales en las ecuaciones de estado del proceso PSA, son la 
adsorción de multicomponentes gaseosos en equilibrio, cinética y calores para los sistemas de 
interés. La comprensión básica de estas propiedades de adsorción de los multicomponentes, es 
la que gobierna el funcionamiento y/o rendimiento del proceso PSA a menudo limitado, en 
especial por adsorbentes heterogéneos utilizados en la práctica.  
Un conocimiento exacto de estas interacciones bajo las condiciones de presión, temperatura y 
composición del gas prevalece en el interior del adsorbedor, durante el ciclo del proceso esto es 
necesario para una solución confiable de los modelos del proceso. En la práctica, en los procesos 
de adsorción estas condiciones pueden variar en un rango amplio.       
 
Es una común práctica desarrollar un modelo específico para los procesos de adsorción de interés, 
además utiliza descripciones simples (modelos o empíricos) de equilibrio y cinética de adsorción de 
gas puro y multicomponentes, con el propósito de describir los efectos de varias variables operativas 
para obtener un diseño óptimo.   
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Sin embargo, la matemática de la simulación del proceso puede ser extremadamente valiosa para la 
selección de nuevas ideas y adsorbentes, estudios de los parámetros para la optimización del proceso 
y estableciendo los límites del mismo, el proceso a escala, y diseño del esquema de control. Muchas 
corporaciones que diseñan y venden sistemas de producción de H2 mediante PSA, desarrollan sus 
propios modelos y bases de datos de procesos.  
Existen solo algunas publicaciones que describen, modelos de no isotermas del proceso PSA para 
producir un producto de gas H2 de alta pureza, utilizando alimentación en fase gas, conteniendo los 
componentes de SMROG o ROG, y donde el rendimiento del proceso simulado es comparado con 
los datos experimentales.  
La figura 3.19, muestra dos ejemplos entre las comparaciones de los cálculos de la pureza y 
recuperación de H2, obtenidos por modelos del proceso PSA y las evaluaciones experimentales. 
Ambas figuras muestran que los modelos de simulación tienen buena concordancia con los datos 
experimentales, no obstante, por la exactitud requerida para los diseños industriales, estos resultados 
pueden aún ser insuficientes.  
 
 
Figura 3.19: Comparación entre modelos de cálculos de pureza y recuperación de H2 con 
datos experimentales para dos procesos de PSA H2: (a) Alimentación ROG y      
(b) Alimentación SMROG. 
  
 
CAPITULO IV: DISEÑO DEL PROCESO 
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El criterio técnico del presente proyecto, corresponde al proceso de reformación catalítica del gas 
natural con vapor, con la dirección del licenciante Haldor Topsoe, la cual tiene una amplia experiencia 
en el campo.  
La planta de proceso a desarrollar es con el objetivo de producir 31.64 MMSCFD de hidrógeno, en 
su máxima capacidad, y purificarlos junto a los 7.3 MMSCFD de un gas rico en hidrógeno que 
proviene de la misma refinería. De esta manera satisfacer los requerimientos en cuanto a cantidad y 
calidad de hidrógeno, para ser utilizado en las plantas de hidrotratamiento y desulfurización en una 
refinería.   
4.1 GESTIÓN DEL HIDROGENO 
La gestión del hidrógeno se ha convertido en una prioridad vital en las refinerías modernas, sobre 
todo cuando se requiere producir gasolina y diésel de muy bajo contenido de azufre. En numerosas 
refinerías, la cantidad de hidrógeno está limitada por el rendimiento de la refinería y limitaciones 
operativas.   
En nuestra planta, el hidrógeno se necesita en el proceso de hidrotratamiento del diésel, 
hidrodesulfurización de la nafta liviana y nafta craqueada. Además, un gas rico en hidrógeno, 
proviene de la unidad de reformación catalítica para ingresar a la unidad purificadora PSA.  
Sabemos que la pureza del hidrógeno es un factor muy importante para generar mejores productos y 
extender la vida del catalizador. Nuestra planta con la etapa de purificación PSA genera un porcentaje 
de pureza más alto, nos permite un proceso más optimizado del hidroprocesamiento, controlando la 
presión parcial del hidrógeno para un máximo beneficio.  
4.2 BASES DE DISEÑO  
Para nuestro diseño de planta en la producción de hidrógeno, se utilizarán 9MMSCFD de gas natural, 
a 114.2 psia y 89.6 ºF. Además, un flujo de vapor de 2.5 veces la del gas natural.  
Para conseguir una conversión de 85% del metano, la reacción catalítica de reformación con vapor, 
tiene lugar a 1652ºF y 303.1psia. Luego de reducir la temperatura, alrededor de 645.4ºF, se genera 
hidrógeno adicional mediante la reacción de desplazamiento por vapor (Water Gas Shift, WGS).     
Por último, ingresa los 31.72 MMSCFD de hidrógeno producidos y 7.3 MMSCFD de un gas rico en 
hidrógeno que proviene de la misma refinería, a la unidad PSA. De esta manera, obtener 38 MMSCFD 





4.3 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 
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La materia prima para el proceso, será gas natural, el cual ingresa al proceso a 114.2psia y 89.6°F, 
luego en el compresor PHP-K-001, se comprime hasta 330.7psia. La carga es precalentada con el 
vapor y luego se mezclan, alcanzado una temperatura de hasta 489.2°F.  
 
4.3.1 Reformador Convectivo Topsoe  
El reformador es de tipo horno, se utiliza off gas (subproducto de la unidad PSA) más gas natural. El 
flujo de off gas no debe superar el 75% del flujo total del combustible, ya que generaría una llama 
inestable. Además, la cámara de combustión se ubica debajo del haz tubular.  
Los gases de combustión abandonan el reformador y se dirigen a la sección de recuperación de calor, 
en donde su calor sensible, precalienta la carga. Estos gases luego son enviados a la atmósfera a través 
de la chimenea.  
El reformador es del tipo de carcaza y tubos, es decir que el has tubular consta de 55 tubos, cada tubo 
de reformación consta de tres tubos ubicados uno dentro del otro. El tubo ubicado en la parte central 
consta de Cr – Ni, de alto contenido de metales (25Cr – 35Ni, Niobio, Titanio) desde el fondo de 8 
metros y la parte superior de acero inoxidable.    
El flue gas que proviene del quemador proporciona el calor adecuado al reformador, este ingresa por 
la parte inferior del tubo exterior y deja el tubo por la parte superior. El flujo de gas del proceso fluye 
en sentido descendente en el tubo anular (del medio) que contiene catalizador de reformación. El gas 
entra por la parte superior de los tubos montados en posición vertical dentro de la cámara de admisión 
cerca de los 788°F.  
El gas de proceso reformado alcanza una temperatura de 1652°F (900°C) con una presión de 
303.1psia (20.90bar). Además, por la parte más baja del tubo central ingresa al tubo anular más 
interior.  Este gas al dirigirse hacia arriba hace intercambio de calor con el gas que va por el tubo 
central y reduce su temperatura alrededor de 1139°F.  
CH4 (g) + H2O (v)   3H2(g) + CO (g) 
La reacción puede ser generalizada en: 




En la operación del sistema de reformación, se debe evitar a formación de carbono en el interior o 
exterior de las partículas del catalizador. La generación de carbono en el exterior del catalizador 
incrementaría la caída de presión en el sistema y en el lecho catalítico, ahora bien, los depósitos en el 
interior del catalizador reducirán la resistencia mecánica y la actividad catalítica.  
La formación de carbón en el reformador no es termodinámicamente posible en las condiciones 
operativas típicas. Sin embargo, si el catalizador se envenena, por ejemplo, con azufre, perderá su 
actividad y la formación de carbón podría ocurrir. Además, los depósitos de carbono también se 
generan si el catalizador no ha sido reducido eficientemente, o ha sido parcialmente oxidado durante 
la producción del mismo sin tener lugar subsecuentes reducciones.  
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Al presentarse relaciones de carbón / vapor muy bajas, podrá tener lugar del punto de vista 
termodinámico a la formación de carbón, en donde los depósitos de carbón estarán sobre el 
catalizador, en especial en el interior. Por ello, es vital que el vapor este en exceso.  
 
4.3.2 Conversión Shift de Temperatura 
Los gases de proceso que abandonan los reformadores a una temperatura de 1139°F, transitan por 
calderetas de recuperación de calor, luego ingresa al Reactor Water Gas Shift (WGS) de alta 
temperatura a una temperatura alrededor de 643.2°F. De esta manera, reacciona el monóxido de 
carbono y el vapor, para generar H2 adicional y dióxido de carbono.  
 
CO (g)  + H2O (v)    CO2 (g) + H2(g) 
 
4.3.3 Unidad PSA 
El gas de proceso pasa por enfriadores, después transita por el separador, donde al conseguir las 
condiciones necesarias, el vapor excedente se separa en forma de agua. La unidad purificadora PSA, 
en las etapas de adsorción y desorción, consigue un H2 de alta pureza. Recordemos, que una corriente 
proveniente de la unidad de Reformación Catalítica, un gas rico en H2 ingresa también a la unidad 
purificadora, ya que se tiene una capacidad de 38MMSCFD. Además, el subproducto off gas se utiliza 
















4.4 BALANCE DE MATERIA  
Como mencionamos se emplea 9MMSCFD de gas natural junto con un flujo de vapor de 2.5 veces 
la del gas natural, debemos conseguir una conversión de 85% del metano.  
4.4.1 Balance en el Reactor de Reformación de Metano con Vapor 
Leyenda:  
G.N.: Gas Natural  









Las reacciones son:  
CH4(g)  + H2O(g)    3H2(g) + CO(g) ……. (1) 
CH4(g)  + 2H2O(g)   4H2(g) + CO2(g) ……. (2) 
 
C2H6(g)  + 2H2O(g)   5H2(g) + 2CO(g) ……. (3) 
C3H8(g)  + 3H2O(g)   7H2(g) + 3CO(g) ……. (4) 
C4H10(g)+ 4H2O(g)   9H2(g) + 4CO(g) ……. (5) 
C5H12(g)+ 5H2O(g)   11H2(g) + 5CO(g) ……. (6) 
 
Los porcentajes de conversión para cada reacción son:  
En (1): XCH4 = 55%;   En (2): XCH4 = 30%;                En (3): XC2H6 = 90%;  
En (4): XC3H8 = 90%;   En (5): XC4H10 = 90%;                En (6): XC5H12 = 90% 
a. Flujos de hidrocarburos que no reaccionaron:  
 Balance de CH4:  
 
 Balance de C2H5 
 
22.5 MMSCFD H2O(v) 
Gas Reformado 
9 MMSCFD G.N. x 
0.9308 MMSCFD CH4 alimentados 
MMSCFD G.N. 
 x 
0.15 MMSCFD CH4 que no reaccionan 
MMSCFD  CH4 alimentados
 = 1.2566 MMSCFD CH4 
 
9.0 MMSCFD Gas Natural 
Reactor Steam Metane Reforming  
0.9308 MMSCFD CH4/MMSCFD G.N. 
0.0595 MMSCFD C2H6/MMSCFD G.N. 
0.0001 MMSCFD C3H8/MMSCFD G.N. 
0.0002 MMSCFD C4H10/MMSCFD G.N. 
0.0033 MMSCFD C5H12/MMSCFD G.N. 
0.0012 MMSCFD N2/MMSCFD G.N. 






nH2 (MMSCFD H2) 
nCO (MMSCFD CO) 
nCO2 (MMSCFD CO2) 
nH2O (MMSCFD H2O) 
nCH4 (MMSCFD CH4) 
nC2H5 (MMSCFD C2H6) 
nC3H8 (MMSCFD C3H8) 
nC4H10 (MMSCFD C4H10) 
nC5H12 (MMSCFD C5H12) 









 Balance de C2H6:  
 
 
 Balance de C3H8 
 
 








b. Balance de H2:   














9 MMSCFD G.N. x 
0.0595 MMSCFD C2H6 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.10 MMSCFD C2H6 que no reaccionan 
MMSCFD  C2H6 alimentados
 = 0.05355 MMSCFD C2H6 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.0001 MMSCFD C3H8 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.10 MMSCFD C3H8 que no reaccionan 
MMSCFD  C3H8 alimentados
 = 0.00009 MMSCFD C3H8 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.0002 MMSCFD C4H10 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.10 MMSCFD C4H10 que no reaccionan 
MMSCFD  C4H10 alimentados
 = 0.00018 MMSCFD C4H10 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.0033 MMSCFD C5H12 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.10 MMSCFD C5H12 que no reaccionan 
MMSCFD  C5H12 alimentados
 = 0.00297 MMSCFD C5H12 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.9308 MMSCFD CH4 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.55 MMSCFD CH4 se consumen 
MMSCFD  CH4 alimentados
 x 
3 MMSCFD H2 se generan 
 1 MMSCFD CH4 se consumen 
  
       
= 13.8224 MMSCFD H2 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.9308 MMSCFD CH4 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.30 MMSCFD CH4 se consumen 
MMSCFD  CH4 alimentados
 x 
4 MMSCFD H2 se generan 
 1 MMSCFD CH4 se consumen 
  
  
= 10.0526 MMSCFD H2 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0595 MMSCFD C2H6 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C2H6 se consumen 
MMSCFD  C2H6 alimentados
 x 
5 MMSCFD H2 se generan 
 1 MMSCFD C2H6 se consumen 
 
  




 De la reacción (4):  
 









Sabemos que:  Entrada + Generación = Salida + Consumo 
Entonces:                 0  + 26.5991 MMSCFD H2 = nH2 + 0 
El H2 total generado es: 𝐧𝐇𝟐 = 26.5991 MMSCFD H2 
 
c. Balance de CO  













9 MMSCFD G.N. x 
0. 0001 MMSCFD C3H8 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C3H8 se consumen 
MMSCFD  C3H8 alimentados
 x 
3 MMSCFD CO se generan 
 1 MMSCFD C3H8 se consumen 
 
  
= 0.0024 MMSCFD CO 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0001 MMSCFD C3H8 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C3H8 se consumen 
MMSCFD  C3H8 alimentados
 x 
7 MMSCFD H2 se generan 
 1 MMSCFD C3H8 se consumen 
 
  
= 0.0057 MMSCFD H2 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0002 MMSCFD C4H10 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C4H10 se consumen 
MMSCFD  C4H10 alimentados
 x 
9 MMSCFD H2 se generan 
 1 MMSCFD C4H10 se consumen 
 
            
= 0.0146 MMSCFD H2 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0033 MMSCFD C5H12 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C5H12 se consumen 
MMSCFD  C5H12 alimentados
 x 
11 MMSCFD H2 se generan 
 1 MMSCFD C5H12 se consumen 
 
            
= 0.2940 MMSCFD H2 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.9308 MMSCFD CH4 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.55 MMSCFD CH4 se consumen 
MMSCFD  CH4 alimentados
 x 
1 MMSCFD CO se genera  
 1 MMSCFD CH4 se consumen 
  
       
= 4.6075 MMSCFD CO 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0595 MMSCFD C2H6 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C2H6 se consumen 
MMSCFD  C2H6 alimentados
 x 
2 MMSCFD CO se generan 
 1 MMSCFD C2H6 se consumen 
 
  




 De la Reacción (5): 
 




Sabemos que:  Entrada + Generación = Salida + Consumo 
Entonces:               0  +  5.714 MMSCFD CO = nCO + 0 
El CO total generado es: 𝐧𝐂𝐎 = 5.714 MMSCFD CO 
 
d. Balance de H2O  
















9 MMSCFD G.N. x 
0. 0002 MMSCFD C4H10 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C4H10 se consumen 
MMSCFD  C4H10 alimentados
 x 
4 MMSCFD CO se generan 
 1 MMSCFD C4H10 se consumen 
 
            
= 0.0065 MMSCFD CO 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0033 MMSCFD C5H12 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C5H12 se consumen 
MMSCFD  C5H12 alimentados
 x 
5 MMSCFD CO se generan 
 1 MMSCFD C5H12 se consumen 
 
            
= 0.1337 MMSCFD CO 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.9308 MMSCFD CH4 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.55 MMSCFD CH4 se consumen 
MMSCFD  CH4 alimentados
 x 
1 MMSCFD H2O se consumen  
 1 MMSCFD CH4 se consumen 
 
        
= 4.6075 MMSCFD H2O 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.9308 MMSCFD CH4 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.30 MMSCFD CH4 se consumen 
MMSCFD  CH4 alimentados
 x 
2 MMSCFD H2O se consumen 
 1 MMSCFD CH4 se consumen 
  
       
= 5.0263 MMSCFD H2O 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0595 MMSCFD C2H6 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C2H6 se consumen 
MMSCFD  C2H6 alimentados
 x 
2 MMSCFD H2O se consumen
 1 MMSCFD C2H6 se consumen 
 
  
= 0.9639 MMSCFD H2O 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0001 MMSCFD C3H8 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C3H8 se consumen 
MMSCFD  C3H8 alimentados
 x 
3 MMSCFD H2O se consumen
 1 MMSCFD C3H8 se consumen 
 
  




 De la Reacción (5): 
 
 




Sabemos que:  Entrada + Generación = Salida + Consumo 
Entonces:  22.5 MMSCFD H2O  +  0 = nH2O + 10.7403 MMSCFD H2O 
La cantidad de H2O que sale del reactor es: 𝐧𝐇𝟐𝐎 = 11.7597 MMSCFD H2O 
 
e. Balance de CO2:  




Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
Entonces: (9 MMSCFD G.N. x 
0.0049 MMSCFD CO alimentados 
MMSCFD G.N. 
 )  + 2.5132 MMSCFD CO2  = nCO2 + 0 
La cantidad de CO2 que sale del reactor es: 𝐧𝐂𝐎𝟐 = 2.5573 MMSCFD CO2 
 
f. Balance de N2:  
 Sabemos que en este caso emplearemos: Entrada = Salida  
 
𝐧𝐍𝟐 = 9 MMSCFD G.N. x 
0.0012 MMSCFD N2 alimentados 
MMSCFD G.N. 




9 MMSCFD G.N. x 
0. 0002 MMSCFD C4H10 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C4H10 se consumen 
MMSCFD  C4H10 alimentados
 x 
4 MMSCFD H2O se consumen
 1 MMSCFD C4H10 se consumen 
 
            
= 0.0065 MMSCFD H2O 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0. 0033 MMSCFD C5H12 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.90 MMSCFD C5H12 se consumen 
MMSCFD  C5H12 alimentados
 x 
5 MMSCFD H2O se consumen
 1 MMSCFD C5H12 se consumen 
 
            
= 0.1337 MMSCFD H2O 
 
9 MMSCFD G.N. x 
0.9308 MMSCFD CH4 alimentados
MMSCFD G.N. 
 x 
0.30 MMSCFD CH4 se consumen 
MMSCFD  CH4 alimentados
 x 
1 MMSCFD CO2 se generan 
 1 MMSCFD CH4 se consumen 
  
  














La reacción de equilibrio es:   
CO(g) + H2O(v)        CO2 (g) + H2(g)……. (7)  y Xeq=88.21% 
a. Balance de H2O  
 Se consume: 
5.714 MMSCFD CO x 
0.8821 MMSCFD CO consumen 
MMSCFD CO alimentados
 x 
1 MMSCFD H2O consumen 
1 MMSCFD CO consumen 
 = 5.0403 MMSCFD H2O 
 
Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
Entonces:   11.7597 MMSCFD H2O + 0 = nH2O  + 5.0403 MMSCFD H2O 
La cantidad de H2O que sale del reactor es: 𝐧𝐇𝟐𝐎 = 6.7188 MMSCFD H2O 
b. Balance de CO2  
 Se genera:  
5.714 MMSCFD CO x 
0.8821 MMSCFD CO consumen 
MMSCFD CO alimentados
 x 
1 MMSCFD CO2 se generan  
1 MMSCFD CO consumen 
 = 5.0403 MMSCFD CO2 
Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
Entonces:  2.5573 MMSCFD CO2 + 5.0403 MMSCFD CO2 = nH2O  + 0 
La cantidad de CO2 que sale del reactor es: 𝐧𝐂𝐎𝟐 = 7.5976 MMSCFD CO2  
 
 
Reactor Water Gas Shift   
26.5991 MMSCFD H2 
5.714 MMSCFD CO 
11.7597 MMSCFD H2O 
2.5573 MMSCFD CO2 
1.2566 MMSCFD CH4 
0.05355 MMSCFD C2H6 
0.00009 MMSCFD C3H8 
0.00018 MMSCFD C4H10 
0.00297 MMSCFD C5H12 
0.0108 MMSCFD N2 
Gas Reformado  Gas WGS 
nH2 (MMSCFD H2) 
nCO (MMSCFD CO) 
nH2O (MMSCFD H2O) 
nCO2 (MMSCFD CO2) 
1.2566 MMSCFD CH4 
0.05355 MMSCFD C2H6 
0.00009 MMSCFD C3H8 
0.00018 MMSCFD C4H10 
0.00297 MMSCFD C5H12 
0.0108 MMSCFD N2 
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c. Balance de H2 
 Se genera:  
5.714 MMSCFD CO x 
0.8821 MMSCFD CO consumen 
MMSCFD CO alimentados
 x 
1 MMSCFD H2 se genera  
1 MMSCFD CO consumen 
 = 5.0403 MMSCFD H2 
Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
Entonces:  26.5991 MMSCFD H2 + 5.0403 MMSCFD H2 = nH2  + 0 
La cantidad de H2 que sale del reactor es: 𝐧𝐇𝟐 = 31.6394 MMSCFD H2  
d. Balance de CO:  
Cantidad de CO que no reacciona y sale del reactor:  
5.714 MMSCFD CO x 
0.1179 MMSCFD CO que no se consumen 
MMSCFD CO alimentados
 = 0.6737 MMSCFD CO  


































4.4.4 Balance en la Unidad PSA  
Por último, ingresa los 31.64 MMSCFD de hidrógeno producidos y 7.2 MMSCFD de un gas rico en 














Gas de Proceso 
 
6.7136 MMSCFD H2O 
 
31.6394 MMSCFD H2 
0.6737 MMSCFD CO  
0.0052 MMSCFD H2O 
7.5976 MMSCFD CO2 
1.2566 MMSCFD CH4 
0.05355 MMSCFD C2H6 
0.00009 MMSCFD C3H8 
0.00018 MMSCFD C4H10 
0.00297 MMSCFD C5H12 
0.0108 MMSCFD N2 
Unidad de Adsorción por Variación 
de Presión    
Producto  
38.00 MMSCFD H2 
 
Gas de Proceso 
 
0.0568 MMSCFD H2 
0.6737 MMSCFD CO  
0.0052 MMSCFD H2O 
7.5976 MMSCFD CO2 
1.661 MMSCFD CH4 
0.2719 MMSCFD C2H6 
0.1425 MMSCFD C3H8 
0.0681 MMSCFD C4H10 
0.0526 MMSCFD C5H12 
0.0108 MMSCFD N2 
Gas WGS 
 31.6394 MMSCFD H2 
0.6737 MMSCFD CO 
6.7188 MMSCFD H2O 
7.5976 MMSCFD CO2 
1.2566 MMSCFD CH4 
0.05355 MMSCFD C2H6 
0.00009 MMSCFD C3H8 
0.00018 MMSCFD C4H10 
0.00297 MMSCFD C5H12 
0.0108 MMSCFD N2 
31.6394 MMSCFD H2 
0.6737 MMSCFD CO  
0.0052 MMSCFD H2O 
7.5976 MMSCFD CO2 
1.2566 MMSCFD CH4 
0.05355 MMSCFD C2H6 
0.00009 MMSCFD C3H8 
0.00018 MMSCFD C4H10 
0.00297 MMSCFD C5H12 
0.0108 MMSCFD N2 
Gas rico en H2  
 
Off Gas  
 
6.4174 MMSCFD H2 
0.4044 MMSCFD CH4 
0.2183 MMSCFD C2H5 
0.1424 MMSCFD C3H8 
0.0679 MMSCFD C4H10 




4.4.5 Balance del combustible – aire en el Reactor PHP-HR-001 
Como sabemos el equipo PHP-HR-001, es de tipo Horno – Reactor. En el cual podemos utilizar como 













Las reacciones de combustión son:  
 
     
 
            
            
            
            
            
            
             
             
 
 
Reactor SMR    
9.165 MMSCFD Combustible 
 
Gas de Chimenea 
 
CH4(g) + 2O2(g)          CO2(g) + 2H2O(v) …(1)     CH4(g) + 
3
2




O2(g)             2CO2(g) + 3H2O(v) …(3)     C2H6(g) + 
5
2
O2(g)               2CO(g) + 3H2O(v)  …(4) 
C3H8(g) + 5O2(g)            3CO2(g) + 4H2O(v) …(5)        C3H8(g) + 
7
2
O2(g)           3CO(g) + 4H2O(v)  …(6) 
Aire (20% de oxígeno en exceso) 
 
0.21 MMSCFD O2/MMSCFD Aire 
0.79 MMSCFD N2/MMSCFD Aire 
 
 
0.0297 MMSCFD H2 
0.3537 MMSCFD CO 
0.0028 MMSCFD H2O 
4.0038 MMSCFD CO2  
4.2621 MMSCFD CH4 
0.3593 MMSCFD C2H6 
0.0752 MMSCFD C3H8 
0.0365 MMSCFD C4H10 
0.0395 MMSCFD C5H12 
0.0059 MMSCFD N2 
nH2 (MMSCFD H2) 
nCO (MMSCFD CO) 
nCO2 (MMSCFD CO2) 
nH2O (MMSCFD H2O) 
nCH4 (MMSCFD CH4) 
nC2H6 (MMSCFD C2H6) 
nC3H8 (MMSCFD C3H8) 
nC4H10 (MMSCFD C4H10) 
nC5H12 (MMSCFD C5H12) 










O2(g)                           4CO2(g) + 5H2O(v) …(7)    C4H10(g) + 
9
2
O2(g)          4CO(g) + 5H2O(v)  …(8) 
C5H12(g) + 8O2(g)           5CO2(g) + 6H2O(v) …(9)     C5H12(g) + 
11
2




O2(g)          CO2(g) …(11)          H2(g) + 
1
2
O2(g)         H2O(v) …(12) 
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Los porcentajes de conversión son:  
En (1): XCH4 = 85%;   En (2): XCH4 = 10%;               En (3): XC2H6 = 85%;  
En (4): XC2H6 = 10%;   En (5): XC3H8 = 85%;               En (6): XC3H8 = 10% 
En (7): XC4H10  = 85%;  En (8): XC4H10 = 10%;               En (9): XC5H12 = 85%;  
En (10): XC5H12 = 10%;              En (11): XCo = 90%;               En (12): XH2 = 90% 
 
Cálculo de O2 Teórico  
 En la Reacción (1):  
4.2621 MMSCFD CH4 alimentados x 
2 MMSCFD O2 consumidos
MMSCFD CH4 alimentados
 = 8.5242 MMSCFD O2 
 
 En la Reacción (3): 
0.3593 MMSCFD C2H6 alimentados x 
3.5 MMSCFD O2 consumidos
MMSCFD C2H6 alimentados
 = 1.2576 MMSCFD O2 
 
 En la Reacción (5): 
0.0752 MMSCFD C3H8 alimentados x 
5 MMSCFD O2 consumidos
MMSCFD C3H8 alimentados
 = 0.376 MMSCFD O2 
 
 En la Reacción (7):  
0.0365 MMSCFD C4H10 alimentados x 
6.5 MMSCFD O2 consumidos
MMSCFD C4H10 alimentados
 = 0.2373 MMSCFD O2 
 
 En la Reacción (9): 
0.0395 MMSCFD C5H12 alimentados x 
8 MMSCFD O2 consumidos
MMSCFD C5H12 alimentados
 = 0.316 MMSCFD O2 
 
 En la Reacción (11): 
0.3537 MMSCFD CO alimentados x 
0.5 MMSCFD O2 consumidos
MMSCFD CO alimentados
 = 0.1769 MMSCFD O2 
 
 En la Reacción (12):  
0.0297 MMSCFD H2 alimentados x 
0.5 MMSCFD O2 consumidos
MMSCFD H2 alimentados
 = 0.0149 MMSCFD O2 
Entonces el total es: 10.9029 MMSCFD O2 Teórico  
(𝒏𝑶𝟐) 𝒒𝒖𝒆 𝒊𝒏𝒈𝒓𝒆𝒔𝒂 = (𝒏𝑶𝟐) 𝑻𝒆ó𝒓𝒊𝒄𝒐  x exceso = 10.9029 x 1.20 = 13.0835 MMSCFD O2 
(𝒏𝒂𝒊𝒓𝒆) 𝒒𝒖𝒆 𝒊𝒏𝒈𝒓𝒆𝒔𝒂 = 13.0835 MMSCFD O2 x 
1 𝑀𝑀𝑆𝐶𝐹𝐷 𝑎𝑖𝑟𝑒 
0.21 𝑀𝑀𝑆𝐶𝐹𝐷 𝑂2





a. Flujos de Hidrocarburos que no reaccionan  
 Balance de CH4:  
4.2621 MMSCFD CH4 alimentados x 
0.05  MMSCFD CH4 que no reaccionan
MMSCFD CH4 alimentados
 = 0.2131 MMSCFD CH4  
 Balance de C2H5 
0.3593 MMSCFD C2H6 alimentados x 
0.05  MMSCFD C2H6 que no reaccionan
MMSCFD C2H6 alimentados
= 0.0180 MMSCFD C2H6  
 Balance de C3H8 
0.0752 MMSCFD C3H8 alimentados x 
0.05  MMSCFD C3H8 que no reaccionan
MMSCFD C3H8 alimentados
= 0.0038 MMSCFD C3H8  
 Balance de C4H10 
0.0365MMSCFD C4H10 alimentados x




 Balance de C5H12 
0.0395MMSCFD C5H12 alimentados x
0.05  MMSCFD C5H12 que no reaccionan
MMSCFD C5H12 alimentados
= 0.002 MMSCFD 
C5H12  
 
b. Balance de H2O:  
 De la Reacción (1): 
4.2621 MMSCFD CH4 x 
0.85 MMSCFD CH4 consumidos
MMSCFD CH4 alimentados
 x 
2 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD CH4 se consumen
 =  
 
      7.2456 MMSCFD H2O 
 
 De la Reacción (2): 
4.2621 MMSCFD CH4 x 
0.10 MMSCFD CH4 consumidos
MMSCFD CH4 alimentados
 x 
2 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD CH4 se consumen
 = 
               0.8524 MMSCFD H2O 
 De la Reacción (3): 
0.3593 MMSCFD C2H6 x 
0.85 MMSCFD C2H6 consumidos
MMSCFD C2H6 alimentados
 x 
3 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C2H6 se consumen
 = 
 




 De la Reacción (4): 
0.3593 MMSCFD C2H6 x 
0.10 MMSCFD C2H6 consumidos
MMSCFD C2H6 alimentados
 x 
3 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C2H6 se consumen
 = 
 
               0.1078 MMSCFD H2O 
 De la Reacción (5): 
0.0752 MMSCFD C3H8 x 
0.85 MMSCFD C3H8 consumidos
MMSCFD C3H8 alimentados
 x 
4 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C3H8 se consumen
 = 
 
                0.2557 MMSCFD H2O 
 
 De la Reacción (6): 
0.0752 MMSCFD C3H8 x 
0.10 MMSCFD C3H8 consumidos
MMSCFD C3H8 alimentados
 x 
4 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C3H8 se consumen
 = 
 
              0.0301 MMSCFD H2O 
 
 De la Reacción (7): 
0.0365 MMSCFD C4H10 x 
0.85 MMSCFD C4H10 consumidos
MMSCFD C4H10 alimentados
 x 
5 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C4H10 se consumen
 = 
 
              0.1551 MMSCFD H2O 
 
 De la Reacción (8): 
0.0365 MMSCFD C4H10 x 
0.10 MMSCFD C4H10 consumidos
MMSCFD C4H10 alimentados
 x 
5 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C4H10 se consumen
 = 
 
              0.0183 MMSCFD H2O 
 
 De la Reacción (9): 
0.0395 MMSCFD C5H12 x 
0.85 MMSCFD C5H12 consumidos
MMSCFD C5H12 alimentados
 x 
6 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C5H12 se consumen
 = 
 
              0.2015 MMSCFD H2O 
 
 De la Reacción (10): 
0.0395 MMSCFD C5H12 x 
0.10 MMSCFD C5H12 consumidos
MMSCFD C5H12 alimentados
 x 
6 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD C5H12 se consumen
 = 
 
              0.0237 MMSCFD H2O 
 
 De la Reacción (12): 
0.0297 MMSCFD H2 x 
0.90 MMSCFD H2 consumidos
MMSCFD H2 alimentados
 x 
1 MMSCFD H2O se generan 
1 MMSCFD H2 se consumen
 =  
 
       0.0267 MMSCFD H2O 
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Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
Entonces:  0.0028 MMSCFD H2O + 5.0403 MMSCFD H2O = nH2O  + 0 
La cantidad de H2O que sale del reactor es: 𝐧𝐇𝟐𝐎 =  9.8331 MMSCFD H2O 
 
c. Balance de CO2 
 En la Reacción (1):  
 
4.2621 MMSCFD CH4 x 
0.85 MMSCFD CH4 consumidos
MMSCFD CH4 alimentados
 x 
1 MMSCFD CO2 se generan 
1 MMSCFD CH4 se consumen
 =  
 
    3.6228 MMSCFD CO2 
 En la Reacción (3): 
 
0.3593 MMSCFD C2H6 x 
0.85 MMSCFD C2H6 consumidos
MMSCFD C2H6 alimentados
 x 
2 MMSCFD CO2 se generan 
1 MMSCFD C2H6 se consumen
 = 
 
                0.9162 MMSCFD CO2 
 En la Reacción (5): 
 
0.0752 MMSCFD C3H8 x 
0.85 MMSCFD C3H8 consumidos
MMSCFD C3H8 alimentados
 x 
3 MMSCFD CO2 se generan 
1 MMSCFD C3H8 se consumen
 = 
 
                0.1918 MMSCFD CO2 
 En la Reacción (7): 
 
0.0365 MMSCFD C4H10 x 
0.85 MMSCFD C4H10 consumidos
MMSCFD C4H10 alimentados
 x 
4 MMSCFD CO2 se generan 
1 MMSCFD C4H10 se consumen
 = 
 
                0.1241 MMSCFD CO2 
 En la Reacción (9):  
0.0395 MMSCFD C5H12 x 
0.85 MMSCFD C5H12 consumidos
MMSCFD C5H12 alimentados
 x 
5 MMSCFD CO2 se generan 
1 MMSCFD C5H12 se consumen
 = 
 
                0.1679 MMSCFD CO2 
 
 En la Reacción (11): 
 
0.3537 MMSCFD CO x 
0.90 MMSCFD CO consumidos
MMSCFD CO alimentados
 x 
1 MMSCFD CO2 se generan 
1 MMSCFD CO se consumen
 = 
 
0.3183 MMSCFD CO2 
Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
Entonces:  4.0038 MMSCFD CO2 + 5.3411 MMSCFD CO2 = nCO2  + 0 
La cantidad de CO2 que sale del reactor es: 𝐧𝐂𝐎𝟐 =  9.3449 MMSCFD CO2 
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d. Balance de CO  
 En la Reacción (2):  
 
4.2621 MMSCFD CH4 x 
0.10 MMSCFD CH4 consumidos
MMSCFD CH4 alimentados
 x 
1 MMSCFD CO se generan 
1 MMSCFD CH4 se consumen
 =  
 
    0.4262 MMSCFD CO 
 En la Reacción (4): 
 
0.3593 MMSCFD C2H6 x 
0.10 MMSCFD C2H6 consumidos
MMSCFD C2H6 alimentados
 x 
2 MMSCFD CO se generan 
1 MMSCFD C2H6 se consumen
 = 
 
                0.0719 MMSCFD CO 
 En la Reacción (6): 
 
0.0752 MMSCFD C3H8 x 
0.10 MMSCFD C3H8 consumidos
MMSCFD C3H8 alimentados
 x 
3 MMSCFD CO se generan 
1 MMSCFD C3H8 se consumen
 = 
 
                0.0226 MMSCFD CO 
 En la Reacción (8): 
 
0.0365 MMSCFD C4H10 x 
0.10 MMSCFD C4H10 consumidos
MMSCFD C4H10 alimentados
 x 
4 MMSCFD CO se generan 
1 MMSCFD C4H10 se consumen
 = 
 
                0.0146 MMSCFD CO 
 En la Reacción (10):  
0.0395 MMSCFD C5H12 x 
0.10 MMSCFD C5H12 consumidos
MMSCFD C5H12 alimentados
 x 
5 MMSCFD CO se generan 
1 MMSCFD C5H12 se consumen
 = 
 
                0.0198 MMSCFD CO 
 
Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
   Entrada – Consumo + Generación = Salida  
Entonces:  (0.3537 MMSCFD CO x 
0.10 MMSCFD CO 
MMSCFD CO
) + 0.5551 MMSCFD CO = nCO   
La cantidad de CO que sale del reactor es: 𝐧𝐂𝐎 =  0.5905 MMSCFD CO 
 
e. Balance de O2 
 De la Reacción (1): 
4.2621 MMSCFD CH4 x 
0.85 MMSCFD CH4 consumidos
MMSCFD CH4 alimentados
 x 
2 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD CH4 se consumen
 =  
 




 De la Reacción (2): 
4.2621 MMSCFD CH4 x 
0.10 MMSCFD CH4 consumidos
MMSCFD CH4 alimentados
 x 
1.5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD CH4 se consumen
 = 
                0.6393 MMSCFD O2 
 De la Reacción (3): 
0.3593 MMSCFD C2H6 x 
0.85 MMSCFD C2H6 consumidos
MMSCFD C2H6 alimentados
 x 
3.5 MMSCFD O2 se consume
1 MMSCFD C2H6 se consumen
 = 
 
                1.0689 MMSCFD O2 
 De la Reacción (4): 
0.3593 MMSCFD C2H6 x 
0.10 MMSCFD C2H6 consumidos
MMSCFD C2H6 alimentados
 x 
2.5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD C2H6 se consumen
 = 
 
                0.0898 MMSCFD O2 
 De la Reacción (5): 
0.0752 MMSCFD C3H8 x 
0.85 MMSCFD C3H8 consumidos
MMSCFD C3H8 alimentados
 x 
5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD C3H8 se consumen
 = 
 
                0.3196 MMSCFD O2 
 
 De la Reacción (6): 
0.0752 MMSCFD C3H8 x 
0.10 MMSCFD C3H8 consumidos
MMSCFD C3H8 alimentados
 x 
3.5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD C3H8 se consumen
 = 
 
                0.0263 MMSCFD O2 
 De la Reacción (7): 
0.0365 MMSCFD C4H10 x 
0.85 MMSCFD C4H10 consumidos
MMSCFD C4H10 alimentados
 x 
6.5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD C4H10 se consumen
 = 
 
                0.2017 MMSCFD O2 
 
 De la Reacción (8): 
0.0365 MMSCFD C4H10 x 
0.10 MMSCFD C4H10 consumidos
MMSCFD C4H10 alimentados
 x 
4.5  MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD C4H10 se consumen
 = 
 
                0.0164 MMSCFD O2 
 
 De la Reacción (9): 
0.0395 MMSCFD C5H12 x 
0.85 MMSCFD C5H12 consumidos
MMSCFD C5H12 alimentados
 x 
8 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD C5H12 se consumen
 = 
 






 De la Reacción (10): 
0.0395 MMSCFD C5H12 x 
0.10 MMSCFD C5H12 consumidos
MMSCFD C5H12 alimentados
 x 
5.5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD C5H12 se consumen
 = 
 
                0.0217 MMSCFD O2 
 
 En la Reacción (11): 
 
0.3537 MMSCFD CO x 
0.90 MMSCFD CO consumidos
MMSCFD CO alimentados
 x 
0.5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD CO se consumen
 = 
 
0.1592 MMSCFD O2 
 
 De la Reacción (12): 
0.0297 MMSCFD H2 x 
0.90 MMSCFD H2 consumidos
MMSCFD H2 alimentados
 x 
0.5 MMSCFD O2 se consume 
1 MMSCFD H2 se consumen
 = 
 
      0.0134 MMSCFD O2 
Sabemos que:  Entrada + Generación = Salida + Consumo  
Entonces:  13.0835 MMSCFD O2+ 0 = nO2  + 10.0705 MMSCFD O2 
La cantidad de O2 que sale del reactor es: 𝐧𝐎𝟐 =  3.013 MMSCFD O2 
 
f. Balance de H2 
Sabemos que:   Entrada + Generación = Salida + Consumo  
    Entrada – Consumo + Generación = Salida  
Entonces:  (0.0297  MMSCFD H2 x 
0.10 MMSCFD H2 
MMSCFD H2
) +  0  = nH2   
La cantidad de H2 que sale del reactor es: 𝐧𝐇𝟐 =  0.0030 MMSCFD H2 
 
g. Balance de N2  
Sabemos que:   Entrada = Salida  
Entonces: 0.0059 MMSCFD N2 + (62.3024 MMSCFD de Aire x 
0.79 MMSCFD N2 
1 MMSCFD de Aire
)= nN2 




4.5 DIAGRAMA DE BLOQUES  























4.6 DISEÑO DE EQUIPOS  
El diseño corresponde a la generación de 31.72 MMSCFD de hidrógeno, siendo esta la máxima capacidad de producción. Además, la unidad 
purificadora PSA genera 37.5 MMSCFD de hidrógeno.  
 
Figura 4.2: Diagrama de Equipos de la Planta de Hidrógeno. 
NOTA: Es importante mencionar, que en la simulación los intercambiadores de calor PHP-E-002 – A/B, el horno FH-100 y el reactor de 
reformación, en la realidad ocurren en en el Horno – Reactor de la Reformación.  
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4.6.1 Listado de Equipos 
Los equipos necesarios para el óptimo funcionamiento del proceso son:  
Tabla 4.1: Resumen del listado de equipos. 
 
4.6.2 Código de Equipos 
Le hemos asignado a cada equipo un código pertinente.  
 Tabla 4.2: Códigos de los Equipos. 
 
 
4.6.3 Data sheet de los Equipos  
Las especificaciones de diseño de cada uno de los equipos serán presentadas en los anexos. Los 
cuales contienen la información necesaria para el diseño de cada uno de los equipos mencionados.   
 
EQUIPOS CANTIDAD












PHP-HR-001 Horno - Reactor de Reformación 
PHP-R-001 Reactor WGS
PHP-E-001 Precalentador de la Carga
PHP-E-002 - A/B Segundo Precalentamiento de la Carga
PHP-E-003 - A/B Enfriamiento del Gas de Reformado
PHP-E-004 - A/B Enfriamiento del Gas del Reactor WGS
PHP-D-001 Separador de posibles Gases Condensables
PHP-D-002 Separa el agua utilizada
PHP-D-003 Separa el Vapor en exceso, en forma de Agua
PHP-K-001 Compresor de la alimentación 
PHP-P-001 Bombas para agua de enfriamiento
PHP-P-002 Bombas para agua de enfriamiento
PHP-P-003 Bombas para agua de enfriamiento




CAPITULO V: SIMULACIÓN EN SOFTWARE DE INGENIERÍA Y 
DISEÑO 
Desde hace mucho tiempo, se utilizan una variedad de software para mejorar y optimizar los 
procesos. En ese sentido, el presente proyecto hace uso del simulador de proceso Aspen Hysys 
V8.6, con el objetivo de evaluar los distintos casos y efectos de las variables durante la operación. 
El programa en mención, se utiliza en la industria para la investigación, desarrollo, simulación y 
diseño. Es soporte a los ingenieros para modelar procesos como procesamiento de gases, 
instalaciones criogénicas, procesos químicos y de refinación, etc.  
Para comprender porque Aspen Hysys es una herramienta de simulación tan poderosa, solo se 
necesita observar sus cimientos termodinámicos. La cual posee una flexibilidad que contribuye 
con el diseño, junto con una precisión incomparable debido a los cálculos efectuados a través de 
sus paquetes de propiedades. De esta manera, se consigue una representación de modelos mucho 
más realista. Además, no solo se puede utilizar una amplia variedad de paquetes termodinámicos 
internos, sino que se puede usar tablas capaces de sobreponer cálculos de las propiedades 
específicas, para obtener mayor precisión sobre un rango limitado. 
5.1 CARACTERIZACIÓN DE LA COMPOSICIÓN DE LA CARGA  
La carga de alimentación al proceso será gas natural. A continuación, se muestra la composición 
del gas natural a emplear, para producir 31.72 MMSCFD de hidrógeno. 





















Es importante mencionar que la mayor parte de las reservas probadas de GN en el mundo se 
encuentra en el Medio Oriente y que en Latinoamérica (incluido Centroamérica) tiene el 4% de 
las reservas probadas de GN en el mundo. Venezuela posee el mayor volumen, siendo muy 
superior al del resto de países de la región. 




n - Butano n - C4H10 0.02













En el Perú, el 05 de febrero del año pasado el Ministerio de Energía y Minas, precisó que las 
reservas probadas de gas natural serían de 16 trillones de pies cúbicos. Debido a los proyectos a 
ejecutarse, lo cual le da al Perú un horizonte de abastecimiento mínimo de quince años. 
 
5.2 EVALUACIÓN DE CASOS  
En el presente proyecto vamos a evaluar tres casos: carga máxima, carga de operación normal y 
carga mínima.  
5.2.1 Condiciones de Operación  
Los criterios técnicos en la simulación del proceso, se han realizado en base a los siguientes 
cuadros.  
Tabla 5.2: Corrientes de Proceso Entrantes. 
 
 







P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F)
SUMINISTROS
Gas Natural 84.38 86 64.47 66.2 114.24 89.6
Vapor a Alta Presión 584.92 629.6 525.2 509 614.78 660.2
UTILIDADES
Gas Natural Combustible 84.38 86 64.47 66.2 114.24 89.6
Aire Instrumental 74.42 82.4 64.47 66.2 104.29 86
Agua de Enfriamiento I y II 64.47 68-75,2 44.56 66.2 74.42 80.6




P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F)
PRODUCTOS
Hidrógeno 240 89.35 240 89.35 240 89.35
UTILIDADES
Agua que se utilizo en el 
enfriamiento
282 Sat 64.42 Sat 64.42 Sat
EFLUENTE
Exceso de Vapor 282 Sat 64.42 Sat 64.42 Sat






5.2.2 Flujos de Operación  
Los flujos necesarios para que la operación continúe la producción de hidrógeno  
 


















Gas Natural 6.2 3.1 9
Vapor a Alta Presión 15.5 7.75 22.5
UTILIDADES
Gas Natural Combustible 2.82 2 3.643
Aire Instrumental 50 40 57.95
Agua de Enfriamiento I y II 10.4 5.2 16





Hidrógeno 21.85 10.93 31.72
UTILIDADES




Exceso de Vapor 12.34 8.52 29.31




5.2.3 Unidad de Adsorción por Variación de Presión (PSA) 
Describimos las condiciones de proceso que intervienen en la unidad PSA.  










5.3 ANÁLISIS DE RESULTADOS DE LA SIMULACIÓN 
Se realizó la evaluación de los 3 casos posibles que puedan ocurrir en nuestro proceso de 
obtención de hidrógeno, los cuales con los ajustes correctos en los parámetros pertinentes nos 
permite generar hidrógeno, reactivo vital en los procesos de hidrotratamiento y desulfurización.  
Utilizamos 3.1 MMSCFD de gas natural para obtener 10.93 MMSCFD de hidrógeno (a mínima 
capacidad), 6.12 MMSCFD de gas natural para generar 21.85 MMSCFD de hidrógeno (a 
capacidad normal) y 9.0 MMSCFD de gas natural para producir 31.72MMSCFD de hidrógeno (a 
máxima capacidad).  
De esta manera satisfacer la demanda de las plantas de hidrotratamiento y desulfurización, y 
conseguir combustibles menos contaminantes.   
 
 
P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F)
SUMINISTROS
Gas rico en H2 348.87 100.04 324.54 77 363.09 104
UTILIDADES
Off Gas Combustible 50.25 100.4 34.61 66.2 74.42 140
P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F) P (PSIA) T(°F)
PRODUCTOS
Hidrógeno 299.1 100.4 299.1 100.4 299.1 100.1
Off Gas 100.02 113 100.02 113 100.02 113
CORRIENTES SALIENTES DE 
PROCESO
NORMAL MÍNIMO MÁXIMO






Gas rico en H2 4.8 2.4 7.2
UTILIDADES
Off Gas Combustible 4.2 3.5 5.5
NORMAL MÍNIMO MÁXIMO
FLUJO(MMSCFD) FLUJO(MMSCFD) FLUJO(MMSCFD)
Hidrógeno 25.8 12 38
Off Gas 7.52 4.66 10.6
CORRIENTES ENTRANTES DEL 
PROCESO








 Para el diseño de la planta de hidrógeno se consideró como alimentación al gas 
natural disponible de la zona.  
 Se estableció que la relación de flujo del gas natural con el vapor debe ser de 2.5, 
de esta manera conseguir una conversión del 85% del gas natural.  
 La reacción de reformación tiene condiciones favorables a altas presiones y 
elevadas temperaturas para conseguir una conversión del 85%.  
 Para obtener una producción de 31.72 MMSCFD de H2 (a máxima capacidad), se 
necesita 9MMSCFD de gas natural.  
 La reacción WGS necesita una temperatura mayor a 572°F, para obtener H2 
adicional.  
 El flujo de off gas que se utiliza como combustible en el Horno, no debe superar 
el 75% del combustible total.   
 Sé logró evaluar 3 casos, para conseguir una producción 10.93, 21.85 y 
31.72MMSCFD de H2, utilizando el software de diseño Aspen Hysys.  
 Conseguimos satisfacer la demanda de hidrógeno para las plantas de 
hidrotratamiento y desulfurización, cumpliendo con el balance de materia global 















 Caracterizar el gas natural a utilizar como materia prima, así conseguir la cantidad 
y calidad que necesita nuestra planta de hidrógeno.   
 Asegurar la relación de 2.5 entre el flujo de gas natural y el vapor, de lo contrario 
no se obtendrá la conversión que se espera y de ser el caso es imperativo ajustar 
otros parámetros. 
 Garantizar en cada una de las etapas del proceso las condiciones que permiten 
alcanzar el 85% de conversión. 
 Disponer de 9MMSCFD de gas natural, que me permita a máxima capacidad 
producir 31.72 MMSCFD de H2.  
 Asegurar en la operación la obtención de hidrógeno adicional, mediante la 
reacción de desplazamiento de vapor de agua (Water Gas Shift, WGS). 
 Utilizar el flujo off gas, sin superar el 75% del flujo total combustible en el Horno, 
de lo contrario la llama será más difícil de controlar. 
 Evaluar mediante el software de diseño Aspen Hysys todos los parámetros del 
proceso, que involucran producir 10.93, 21.85 y 31.72MMSCFD de H2. 
 Garantizar la producción de hidrógeno necesario en las plantas de 
hidrotratamiento y desulfurización, donde el hidrógeno es el reactivo vital de 
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